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We claim: 

1 . A process for preparing at least one partial oxidation and/or ammoxidation 

product of a hydrocarbon by subjecting at least one saturated hydrocarbon H to a 
5 heterogeneously catalyzed dehydrogenation in the gas phase to form a product 

gas mixture A which comprises at least one partially dehydrogenated 
hydrocarbon H, leaving constituents present in the product gas mixture A, other 
than the saturated hydrocarbon H and other than the partially dehydrogenated 
hydrocarbon H therein, or partly or fully removing them to obtain a product gas 

10 mixture A\ and subjecting product gas mixture A and/or product gas mixture A', 

as a constituent of a gas mixture B, to at least one heterogeneously catalyzed 
partial oxidation and/or ammoxidation of the at least one partially 
dehydrogenated hydrocarbon H present in the product gas mixture A and/or 
product gas mixture A\ which comprises subjecting the product gas mixture A, 

15 the product gas mixture A and/or the gas mixture B, before the at least one 

heterogeneously catalyzed partial oxidation and/or ammoxidation, to at least one 
mechanical separating operation by which solid particles present in these gas 
mixtures can be removed. 

20 2. A process as claimed in claim 1 , wherein the saturated hydrocarbon H is 

propane, and the heterogeneously catalyzed partial oxidation of the partially 
dehydrogenated hydrocarbon H is the partial oxidation of propene to acrolein 
and/or acrylic acid. 

25 3. A process as claimed in claim 1 , wherein the saturated hydrocarbon H is 

isobutane, and the heterogeneously catalyzed partial oxidation of the partially 
dehydrogenated hydrocarbon H is the partial oxidation of isobutene to 
methacrolein and/or methacrylic acid. 

30 4. A process as claimed in claim 1 , wherein the saturated hydrocarbon H is 

propene [sic], and the heterogeneously catalyzed partial ammoxidation of the 
partially dehydrogenated hydrocarbon H is the partial ammoxidation of propene 
to acrylonitrile. 

35 5. A process as claimed in claim 1 , wherein the saturated hydrocarbon H is 
isobutane, and the heterogeneously catalyzed partial ammoxidation of the 
partially dehydrogenated hydrocarbon H is the partial ammoxidation of isobutene 
to methacrylonitrile. 
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Preparation of at least one partial oxidation and/or ammoxidation product of a 
hydrocarbon 

The present invention relates to a process for preparing at least one partial oxidation 
5 and/or ammoxidation product of a hydrocarbon by subjecting at least one saturated 
hydrocarbon H to a heterogeneously catalyzed dehydrogenation in the gas phase to 
form a product gas mixture A which comprises at least one partially dehydrogenated 
hydrocarbon H, leaving constituents present in the product gas mixture A, other than 
the saturated hydrocarbon H and other than the partially dehydrogenated hydrocarbon 
10 H therein, or partly or fully removing them to obtain a product gas mixture A*, and 

subjecting product gas mixture A and/or product gas mixture A, as a constituent of a 
gas mixture B, to at least one heterogeneously catalyzed partial oxidation and/or 
ammoxidation of the at least one partially dehydrogenated hydrocarbon H present in 
the product gas mixture A and/or product gas mixture A. 

15 

In this document, a heterogeneously catalyzed dehydrogenation refers to a 
dehydrogenation which proceeds endothermically and in which the primary by-product 
formed is hydrogen. It is carried out over solid catalysts which reduce the activation 
energy required for the thermal cleavage of a C-H bond. The heterogeneously 
20 catalyzed dehydrogenation differs from a heterogeneously catalyzed 

oxydehydrogenation in that the latter is forced by oxygen present and water is formed 
as the primary by-product. In addition, a heterogeneously catalyzed 
oxydehydrogenation proceeds exothermically. 

25 In this context, a complete oxidation of a hydrocarbon means that all of the carbon 
present in this hydrocarbon is converted to oxides of carbon (CO, C0 2 ). 

Reactions with oxygen which deviate from this are partial oxidations and, in the 
presence of ammonia, partial ammoxidations. 

30 

The process described at the outset is known (cf., for example, DE-A 10219686, 
DE-A 10246119, DE-A 10245585, DE-A 10219685, EP-A 731077, DE-A 3313573, 
DE-A 10131297, DE-A 10211275, EP-A 117146, GB-A 21 18939, US-A 4532365, 
US-A 3161670 and EP-A 193310) and is employed, inter alia, for preparing acrolein, 

35 acrylic acid and/or acrylonitrile from propane, methacrolein, methacrylic acid and/or 
methacrylonitrile from isobutane. The partial ammoxidation differs from the partial 
oxidation essentially by the presence of ammonia in the reaction mixture. Suitable 
choice of the ratio of NH 3 and 0 2 can allow partial oxidation and partial ammoxidation 
also to be carried out in parallel, i.e. simultaneously. Addition of inert diluent gases 

40 keeps the reaction mixture of the partial oxidation and/or ammoxidation outside the 
explosion range. 
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In this process (in particular in accordance with the teaching of DE-A 3313573, 
EP-A 1 17146, GB-A 21 18939, US-A 4532365 and US-A 3161670), either product gas 
mixture A as such and/or product gas mixture A\ as a constituent of a gas mixture B, 
5 can be subjected to at least one heterogeneously catalyzed partial oxidation and/or 
ammoxidation of the at least one partially dehydrogenated hydrocarbon H present in 
the product gas mixture A and/or product gas mixture A\ 

In the simplest case, the product gas mixture A can be converted to the product gas 
10 mixture A' by partly or fully removing any steam present in the product gas mixture A. 
This can be effected, for example, by cooling the product gas mixture and partly or fully 
condensing out any steam present in it. 

It will be appreciated that other constituents present in the product gas mixture A can 
15 also be removed to obtain a product gas mixture A\ For example, the product gas 

mixture A can be passed through a membrane, generally configured as a tube, which is 
permeable only for hydrogen present in the product gas mixture A, thus partly or fully 
removing hydrogen present in the product gas mixture A. C0 2 present in the product 
gas mixture A can be removed by conducting the product gas mixture A through an 
20 aqueous alkali solution. An alternative removal method is absorption/desorption 
(stripping) according to DE-A 10245585. 

However, a disadvantage of the prior art processes is that neither the product gas 
mixture A nor the product gas mixture A* nor the gas mixture B, before the at least one 

25 heterogeneously catalyzed partial oxidation and/or ammoxidation, [lacuna] subjected to 
a mechanical separating operation by which solid particles present in these gas 
mixtures can be removed from these gas mixtures. When an absorptive separating 
process is employed, the absorbent in some cases becomes saturated over time with 
solid particles. For example, in the course of stripping and/or desorbing, they can be 

30 entrained. 

As a long-term in-house experiment found, surprisingly, this is disadvantageous in that, 
in the processes described at the outset, very fine particles of the solid catalyst this is 
disadvantages in that used for the heterogeneously catalyzed dehydrogenation can be 
35 conveyed into the subsequent heterogeneously catalyzed partial oxidation and/or 
ammoxidation, where they in some cases settle in the fixed catalyst bed used there. 

The latter is disadvantageous in that a heterogeneously catalyzed partial oxidation 
and/or ammoxidation, relative to the reaction stoichiometry, is normally carried out in 
40 the presence of an excess of oxygen. 
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In the presence of oxygen, catalysts suitable for a heterogeneously catalyzed 
dehydrogenation normally also catalyze complete combustion of hydrocarbons to C0 2 
and H 2 0 (cf., for example, US-A 4788371) and the hydrogen-oxygen gas reaction of H 2 
5 with 0 2 to give H 2 0. Both of these are disadvantageous in that they lead either in an 
undesired manner to undesired reactant consumption in the heterogeneously catalyzed 
partial oxidation and/or ammoxidation (which at the same times means, undesirably, 
additional heat formation) or harbors risks which can only be estimated with difficulty. 

10 It is an object of the present invention to provide a more advantageous procedure 
which is suitable in particular for safe continuous operation over comparatively long 
periods (the on-stream time of catalysts for heterogeneously catalyzed partial 
oxidations and/or ammoxidations is generally a few years). 

15 We have found that this object is achieved by a process for preparing at least one 

partial oxidation and/or ammoxidation product of a hydrocarbon by subjecting at least 
one saturated hydrocarbon H to a heterogeneously catalyzed dehydrogenation in the 
gas phase to form a product gas mixture A which comprises at least one partially 
dehydrogenated hydrocarbon H, leaving constituents present in the product gas 

20 mixture A, other than the saturated hydrocarbon H and other than the partially 

dehydrogenated hydrocarbon H therein, or partly or fully removing them to obtain a 
product gas mixture A\ and subjecting product gas mixture A and/or product gas 
mixture A', as a constituent of a gas mixture B, to at least one heterogeneously 
catalyzed partial oxidation and/or ammoxidation of the at least one partially 

25 dehydrogenated hydrocarbon H present in the product gas mixture A and/or product 
gas mixture A, which comprises subjecting the product gas mixture A, the product gas 
mixture A' and/or the gas mixture B, before the at least one heterogeneously catalyzed 
partial oxidation and/or ammoxidation, to at least one mechanical separating operation 
by which solid particles present in these gas mixtures can be removed. 

30 

The process according to the invention is advantageous in particular when, in the 
process for heterogeneously catalyzed partial oxidation and/or ammoxidation, product 
gas mixture A is used as such and/or product gas mixture A is used which is obtained 
from product gas mixture A by partly or fully condensing out steam which is generally 
35 present therein. 

Gas purification apparatus which employs a mechanical separating operation and is 
suitable in accordance with the invention is, for example, chamber separators, 
impingement separators and centrifugal separators, which utilize mass forces. 
40 However, it is also possible to employ acoustic separators for the process according to 
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the invention. Preference is given to aerocyclones. However, in a simple manner, the 
mechanical separating operation used in accordance with the invention may also be 
filtering. Useful filter layers include filter fabrics, porous filter compositions, paper web 
or oil-wetted metal filters. Electrostatic separators can also be employed in accordance 
5 with the invention. In the simplest manner, the gas mixture can even flow through an 
inert fixed bed in which very fine solid particles present in the gas mixture separate 
before the gas mixture reaches the catalyst for the heterogeneously catalyzed partial 
oxidation and/or ammoxidation. In this document, the term "mechanical separating 
operation" is also intended to include spray apparatus in which the gas is exposed in 
10 cocurrent or in countercurrent to liquid droplets (for example of high-boiling organic 
liquids or of water) which are capable of absorbing solid particles present in the gas. 
The spray liquid is exchanged after a few recirculations, in order to prevent saturation 
with solid particles. 

15 It will be appreciated that different mechanical separating operations connected in 
series can also be used in accordance with the invention. 

Generally, the heterogeneously catalyzed dehydrogenation of the saturated 
hydrocarbon H is carried out in accordance with the invention (especially in the case of 
20 propane and/or isobutane) as described in DE-A 3313973, WO 01/96270, 
DE-A 10131297 or DE-A 10211275. 

Since the heterogeneously catalyzed dehydrogenation reaction proceeds with 
decreasing volume, the conversion can be increased by reducing the partial pressure 

25 of the products. This can be achieved in a simple manner, for example by 

dehydrogenating under reduced pressure and/or by mixing in substantially inert diluent 
gases, for example steam, which normally constitutes an inert gas for the 
dehydrogenation reaction. A further advantage which generally results from dilution 
with steam is reduced carbonization of the catalyst used, since the steam reacts with 

30 carbon formed by the principle of coal gasification. Steam can also be used as a diluent 
gas in the downstream at least one oxidation and/or ammoxidation zone. However, 
steam can also be removed in a simple manner partly or fully from the product mixture 
A of the dehydrogenation (for example by condensing), which opens up the possibility, 
when further using the product mixture A' obtainable here in the at least one partial 

35 oxidation and/or ammoxidation, of increasing the proportion of the diluent gas N 2 . 
Further diluents suitable for the heterogeneously catalyzed dehydrogenation are, for 
example, CO, methane, ethane, C0 2 , nitrogen and noble gases such as He, Ne and 
Ar. All diluents mentioned can be used either alone or in the form of highly differing 
mixtures. It is advantageous that the diluents mentioned are generally also suitable 

40 diluents in the at least one partial oxidation and/or ammoxidation. Inert diluents are in 
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particular diluents which behave inertly in the particular reaction (i.e. those of which 
less than 5 mol%, preferably less than 3 mol% and even better less than 1 mol%, is 
chemically changed). In principle, useful catalysts for the heterogeneously catalyzed 
dehydrogenation are all dehydrogenation catalysts disclosed by the prior art. They can 
5 be divided roughly into two groups, i.e. into those which are of oxidic nature (for 
example chromium oxide and/or aluminum oxide) and into those which consist of at 
least one generally comparatively noble metal (for example platinum, palladium, tin, 
gold, silver) deposited on a generally oxidic support. 

10 In other words, in accordance with the invention, all dehydrogenation catalysts can be 
used which are recommended in WO 01/96270, EP-A 731077, DE-A 10211275, 
DE-A 10131297, WO 99/46039, US-A4 788 371, EP-A-0 705 136, WO 99/29420, 
US-A 4 220 091 , US-A 5 430 220, US-A 5 877 369, EP-A-0 1 17 146, DE-A 199 37 196, 
DE-A 199 37 105 and DE-A 199 37 107. In particular, any of the catalysts according to 

15 example 1 , example 2, example 3 and example 4 of DE-A 199 37 107 can be used. 

These are dehydrogenation catalysts which contain from 10 to 99.9% by weight of 
zirconium dioxide, from 0 to 60% by weight of aluminum oxide, silicon dioxide and/or 
titanium dioxide and from 0.1 to 10% by weight of at least one element of the first or 
20 second main group, of an element of the third transition group, of an element of the 

eighth main group of the Periodic Table of the Elements, lanthanum and/or tin, with the 
proviso that the sum of the percentages by weight is 100% by weight. 

To carry out the heterogeneously catalyzed dehydrogenation according to the 
25 invention, useful reactor types and process variants are in principle all of those 
disclosed in the prior art. Descriptions of such process variants are contained, for 
example, in all prior art documents cited with regard to the dehydrogenation catalysts. 

A comparatively comprehensive description of dehydrogenation processes which are 
30 suitable in accordance with the invention is also contained in "Catalytica® Studies 
Division, Oxidative Dehydrogenation and Alternative Dehydrogenation Processes, 
Study Number 4192 OD, 1993, 430 Ferguson Drive, Mountain View, California, 94043- 
5272 U.S.A. 

35 It is characteristic of the partial heterogeneously catalyzed dehydrogenation of 

saturated hydrocarbons that it proceeds endothermically. This means that the heat 
(energy) required for the attainment of the required reaction temperature has to be fed 
to the starting reaction gas mixture either before and/or in the course of the 
heterogeneously catalyzed dehydrogenation. 

40 
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In addition, it is typical of heterogeneously catalyzed dehydrogenations of saturated 
hydrocarbons such as propane and isobutane, as a consequence of the high reaction 
temperatures required, that high molecular weight organic compounds having a high 
boiling point, up to and including carbon, are formed in small amounts and are 

5 deposited on the catalyst surface, thus deactivating it. In order to minimize this 

disadvantageous accompanying phenomenon, the reaction gas mixture which contains 
the saturated hydrocarbon H to be dehydrogenated and is to be passed at elevated 
temperature over the catalyst surface for heterogeneously catalyzed dehydrogenation 
can be diluted with steam. Depositing carbon is partly or fully eliminated under the 

10 conditions given in this way by the principle of coal gasification. 

Another possibility for eliminating deposited carbon compounds is to allow an oxygen- 
containing gas to flow through the dehydrogenation catalyst from time to time at 
elevated temperature and thus to effectively burn off the deposited hydrocarbon. 
1 5 However, substantial suppression of the formation of carbon deposits is also possible 
by adding molecular hydrogen to the saturated hydrocarbon H to be dehydrogenated 
under heterogeneous catalysis (e.g. propane or isobutane) before it is conducted over 
the dehydrogenation catalyst at elevated temperature. 

20 It will be appreciated that the possibility also exists of adding steam and molecular 
hydrogen in a mixture to the saturated hydrocarbon H to be dehydrogenated under 
heterogeneous catalysis. Addition of molecular hydrogen to the heterogeneously 
catalyzed dehydrogenation of propane also reduces the undesired formation of allene 
(propadiene), propyne and acetylene as by-products. 

25 

A suitable reactor type for the heterogeneously catalyzed dehydrogenation according 
to the invention is the fixed bed tube or tube bundle reactor. This means that the 
dehydrogenation catalyst is disposed in one or in a bundle of reaction tubes as a fixed 
bed. The reaction tubes are heated by a gas, for example a hydrocarbon such as 

30 methane, being combusted in the space surrounding the reaction tubes. It is favorable 
to apply this direct form of catalyst tube heating only to the first about 20 to 30% of the 
fixed bed and to heat the remaining bed length to the required reaction temperature by 
the radiated heat released in the course of the combustion. In this way, approximately 
isothermal reaction control is achievable. Suitable reaction tube internal diameters are 

35 from about 10 to 15 cm. A typical dehydrogenation tube bundle reactor comprises from 
300 to 1000 reaction tubes. The temperature in the reaction tube interior varies within 
the range from 300 to 700°C, preferably within the range from 400 to 700°C. 
Advantageously, the starting reaction gas mixture is fed to the tubular reactor 
preheated to the reaction temperature. It is possible that the product gas mixture 

40 leaves the reaction tube with a temperature which is from 50 to 100°C lower. However, 
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this exit temperature may also be higher or at the same level. In the context of the 
aforementioned procedure, it is appropriate to use oxidic dehydrogenation catalysts 
based on chromium oxide and/or aluminum oxide. Frequently, no diluent gas will be 
used, but rather the starting materials used for the starting reaction gas will essentially 
5 be solely saturated hydrocarbon H (e.g. propane or crude propane). The 
dehydrogenation catalyst too is usually employed undiluted. 

On the industrial scale, a plurality of (e.g. three) such tube bundle reactors can be 
operated in parallel. In this case, two of these reactors may, in accordance with the 
10 invention, optionally be in the process of dehydrogenation, while the catalyst charge in 
a third reactor is regenerated, without the operation in the at least one partial zone 
suffering. 

Such a procedure is appropriate, for example, in the Linde propane dehydrogenation 
15 process disclosed in the literature. However, it is significant for the invention that it is 
sufficient to use such a tube bundle reactor. 

Such a procedure can also be used in the "steam active reforming (STAR) process" 
which has been developed by Phillips Petroleum Co. (see, for example, 

20 US-A 4 902 849, US-A 4 996 387 and US-A 5 389 342). The dehydrogenation catalyst 
used in the STAR process is advantageously platinum containing promoters on zinc 
(magnesium) spinel as the support (see, for example, US-A 5 073 662). In contrast to 
the BASF-Linde propane dehydrogenation process, propane to be dehydrogenated is 
diluted with steam in the STAR process. A typical molar ratio of steam to propane is in 

25 the range from 4 to 6. The starting reactor pressure is frequently from 3 to 8 atm and 
the reaction temperature is advantageously selected from 480 to 620°C. Typical liquid 
hourly space velocities (LHSV) with the total reaction gas mixture are from 0.5 to 10 h" 1 . 

The heterogeneously catalyzed dehydrogenation according to the invention may also 
30 be effected in a moving bed. For example, the moving catalyst bed may be 

accommodated in a radial flow reactor. In the reactor, the catalyst moves slowly from 
top to bottom while the reaction gas mixture flows radially. This procedure is applied, 
for example, in the UOP-Oleflex dehydrogenation process. Since the reactors in this 
process are operated virtually adiabatically, it is advantageous to operate a plurality of 
35 reactors connected in series as a battery (typically up to four). This allows excessively 
large differences in the temperatures of the reaction gas mixture at the reactor 
entrance and at the reactor exit to be avoided (in the adiabatic mode of operation, the 
starting reaction gas mixture functions as a heat carrier, upon whose heat content the 
drop in the reaction temperature is dependent) and nevertheless allows attractive 
40 overall conversions to be achieved. 
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When the catalyst bed has left the moving bed reactor, it is fed to the regeneration and 
subsequently reused. The dehydrogenation catalyst used for this process may be, for 
example, a spherical dehydrogenation catalyst which consists substantially of platinum 
5 on spherical aluminum oxide support. In the UOP variant, hydrogen is added to the 
saturated hydrocarbon H (e.g. propane) to be dehydrogenated, in order to avoid 
premature catalyst aging. The working pressure is typically from 2 to 5 atm. The 
(molar) hydrogen to propane ratio is advantageously from 0.1 to 1. The reaction 
temperatures are preferably from 550 to 650°C and the contact time of the catalyst with 
10 reaction gas mixture is selected from about 2 to 6 h* 1 . 

In the fixed bed processes described, the catalyst geometry may likewise be spherical, 
but also cylindrical (hollow or solid) or have a different geometry. 

15 A further process variant for the heterogeneously catalyzed dehydrogenation of 
saturated hydrocarbons H described by Proceedings De Witt, Petrochem. Review, 
Houston, Texas, 1992 a, N1 is the possibility of a heterogeneously catalyzed 
dehydrogenation in a fluidized bed without diluting the hydrocarbon. 

20 According to the invention, it is possible, for example, to operate two fluidized beds in 
parallel, of which one may be in the state of regeneration from time to time without 
negative effects on the overall process. The active composition used is chromium oxide 
on aluminum oxide. The working pressure is typically from 1 to 2 atm and the 
dehydrogenation temperature is generally from 550 to 600°C. The heat required for the 

25 dehydrogenation is introduced into the reaction system by preheating the 
dehydrogenation catalyst to the reaction temperature. The abovementioned 
dehydrogenation method is known in the literature as the Snamprogetti-Yarsintez 
process. 

30 Alternatively to the procedures described above, the heterogeneously catalyzed 
dehydrogenation may also be realized with substantial exclusion of oxygen by a 
process developed by ABB Lummus Crest (see Proceedings De Witt, Petrochem. 
Review, Houston, Texas, 1992, P1). 

35 Common to the heterogeneously catalyzed dehydrogenation processes of a saturated 
hydrocarbon H with substantial exclusion of oxygen described hitherto is that they are 
operated at saturated hydrocarbon H (e.g. propane) conversions of > 30 mol% 
(generally > 60 mol%) (based on single reaction zone pass). It is advantageous 
according to the invention that it is sufficient to achieve a saturated hydrocarbon H (e.g. 

40 propane) conversion of from > 5 mol% to < 30 mol% or < 25 mol%. This means that the 
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heterogeneously catalyzed dehydrogenation may also be operated at conversions of 
from 10 to 20 mol% (the conversions are based on single reaction zone pass). Among 
other factors, this is based on the remaining amount of unconverted saturated 
hydrocarbon H (e.g. propane) functioning substantially as an inert diluent gas in the 
5 subsequent at least one partial oxidation and/or partial ammoxidation and later being 
recycled substantially without loss into the dehydrogenation zone and/or into the at 
least one partial zone. 

For the realization of the abovementioned conversions, it is advantageous to carry out 

10 the heterogeneously catalyzed dehydrogenation at a working pressure of from 0.3 to 
3 atm. It is further advantageous to dilute the saturated hydrocarbon H to be 
dehydrogenated under heterogeneous catalysis with steam. For instance, the heat 
capacity of the water on the one hand enables a portion of the effect of the 
endothermicity of the dehydrogenation to be compensated for and, on the other hand, 

15 the dilution with steam reduces the partial reactant and product pressure, which has a 
beneficial effect on the equilibrium location of the dehydrogenation. The use of steam, 
as already mentioned, also has an advantageous effect on the on-stream time of noble 
metal-containing dehydrogenation catalysts. If required, molecular hydrogen may also 
be added as a further constituent. The molar ratio of molecular hydrogen to saturated 

20 hydrocarbon H (e.g. propane) is generally < 5. The molar ratio of steam to saturated 
hydrocarbon H at a comparative low saturated hydrocarbon H conversion may 
therefore be from > 0 to 30, advantageously from 0.1 to 2 and favorably from 0.5 to 1 . It 
also proves to be advantageous for a procedure with low propane conversion that only 
a comparatively small amount of heat is consumed on single reactor pass of the 

25 reaction gas and that comparatively low reaction temperatures are sufficient for 
achieving the conversion on single reactor pass. 

It may therefore be appropriate to carry out the dehydrogenation with comparatively 
low propane conversion (virtually) adiabatically. This means that the starting reaction 

30 gas mixture will generally initially be heated to a temperature of from 500 to 700°C (or 
from 550 to 650°C) (for example by direct firing of the wall surrounding it). Normally, a 
single adiabatic pass through a catalyst bed will then be sufficient in order to achieve 
the desired conversion, and the reaction gas mixture will cool by from about 30°C to 
200°C (depending on conversion and dilution). The presence of steam as a heat carrier 

35 is also noticeably advantageous from the point of view of an adiabatic method. The 
lower reaction temperature allows longer on-stream times of the catalyst bed used. 

In principle, the heterogeneously catalyzed dehydrogenation with comparatively low 
conversion, whether conducted adiabatically or isothermally, can be carried out either 
40 in a fixed bed reactor or else in a moving bed or fluidized bed reactor. 
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Remarkably, to realize the process according to the invention, especially in adiabatic 
operation, a single shaft furnace reactor which is flowed through- by the reaction gas 
mixture axially and/or radially is sufficient as a fixed bed reactor. 

5 

In the simplest case, this is a single closed reaction volume, for example a vessel, 
whose internal diameter is from 0.1 to 10 m, possibly also from 0.5 to 5 m, and in which 
the fixed catalyst bed is applied to a support device (for example a grid). The reaction 
volume which is charged with catalyst and heat-insulated in adiabatic operation is 

10 flowed through axially by the hot, saturated hydrocarbon H-containing reaction gas. 
The catalyst geometry may be either spherical or else annular or strand-shaped. Since 
the reaction volume can be realized in this case by a very inexpensive apparatus, 
preference is given to all catalyst geometries which have a particularly low pressure 
drop. These are in particular catalyst geometries which lead to a large cavity volume or 

15 are structured, for example monoliths or honeycombs. To realize a radial flow of the 

saturated hydrocarbon H-containing reaction gas, the reactor may, for example, consist 
of two concentric cylindrical grids disposed in a shell and the catalyst bed may be 
arranged in the annular gap. In the adiabatic case, the metal shell would in turn be 
thermally insulated. 

20 

Useful catalyst charges for a heterogeneously catalyzed dehydrogenation with 
comparatively low conversion on a single pass are in particular the catalysts disclosed 
in DE-A 199 37 107, in particular all of those disclosed by way of example. 

25 After a prolonged operating time, the abovementioned catalysts can be regenerated in 
a simple manner, for example, by initially passing air (preferably) diluted with nitrogen 
and/or steam in first regeneration stages over the catalyst bed at an entrance 
temperature of from 300 to 600°C, frequently from 400 to 550°C. The gas hourly space 
velocity of regeneration gas may be, for example, from 50 to 10000 h" 1 and the oxygen 

30 content of the regeneration gas may be from 0.5 to 20% by volume. 

In subsequent further regeneration stages, the regenerating gas used under otherwise 
identical regeneration conditions may be air. From an application point of view, it is 
advantageous to flush the catalyst with inert gas (for example N 2 ) before its 
35 regeneration. 

It is generally to be recommended to subsequently regenerate with pure molecular 
hydrogen or with molecular hydrogen diluted with inert gas (preferably steam) (the 
hydrogen content should be > 1% by volume) under otherwise identical conditions. 



40 
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11 

The heterogeneously catalyzed dehydrogenation with comparatively low conversion 
(< 30 mol%) may in all cases be carried out at the same gas hourly space velocities 
(with regard both to the reaction gas overall and to the saturated hydrocarbon H 
contained in it) as the variants with high conversion (> 30 mol%). This gas hourly space 
5 velocity of reaction gas may be, for example, from 100 to 10000 h~\ frequently from 
300 to 5000 h~\ i.e. in many cases from about 500 to 3000 h* 1 . 

In a particularly elegant manner, the heterogeneously catalyzed dehydrogenation with 
comparatively low conversion can be realized in a tray reactor. 

10 

This comprises more than one catalyst bed catalyzing the dehydrogenation in spatial 
succession. The catalyst bed number may be from 1 to 20, advantageously from 2 to 8, 
or else from 3 to 6. The catalyst beds are preferably arranged in radial or axial 
succession. From an application point of view, it is appropriate to use the fixed bed 
1 5 catalyst type in such a tray reactor. 

In the simplest case, the fixed catalyst beds in a shaft furnace reactor are arranged 
axially or in the annular gaps of concentric cylindrical grids. However, it is also possible 
to arrange the annular gaps in segments above one another and to conduct the gas 
20 after it has passed radially through one segment into the next segment above it or 
below it. 

Appropriately, the reaction gas mixture will be subjected to intermediate heating in the 
tray reactor on its way from one catalyst bed to the next catalyst bed, for example by 
25 passing it over heat exchanger ribs heated by hot gases or by passing it through pipes 
heated by hot combustion gases. 

When the tray reactor is otherwise operated adiabatically, it is sufficient for the desired 
conversions (< 30 mol%), especially when using the catalysts described in 

30 DE-A 199 37 107, especially those of the exemplary embodiments, to conduct the 
reaction gas mixture into the dehydrogenation reactor preheated to a temperature of 
from 450 to 550°C and to keep it within this temperature range inside the tray reactor. 
This means that the entire dehydrogenation can thus be realized at very low 
temperatures, which is particularly advantageous for the on-stream time of the fixed 

35 catalyst beds between two regenerations. 

It is even more beneficial to carry out the above-outlined intermediate heating in a 
direct way (autothermal method). To this end, a limited amount of molecular oxygen is 
added to the reaction gas mixture either before it flows through the first catalyst bed 
40 and/or between the subsequent catalyst beds. Depending on the dehydrogenation 
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catalyst used, a limited combustion of the hydrocarbons contained in the reaction gas 
mixture, any coke or coke-like compounds already deposited on the catalyst surface 
and/or hydrogen formed in the course of the heterogeneously catalyzed 
dehydrogenation and/or added to the reaction gas mixture is thus effected (it may also 
5 be advantageous from an application point of view to introduce catalyst beds in the tray 
reactor which are charged with catalyst which specifically (selectively) catalyzes the 
combustion of hydrogen (and/or of hydrocarbon) (examples of useful catalysts include 
those of the documents US-A 4 788 371 , US-A 4 886 928, US-A 5 430 209, 
US-A 5 530 171 , US-A 5 527 979 and US-A 5 563 314; for example, such catalyst 

10 beds may be accommodated in the tray reactor in alternation to the beds containing 
dehydrogenation catalyst)). The heat of reaction released thus allows virtually 
isothermal operation of the heterogeneously catalyzed propane dehydrogenation in a 
virtually autothermal manner. As the selected residence time of the reaction gas in the 
catalyst bed is increased, dehydrogenation is thus possible at decreasing or 

15 substantially constant temperature, which allows particularly long on-stream times 
between two regenerations. 

In general, oxygen feeding as described above should be carried out in such a manner 
that the oxygen content of the reaction gas mixture, based on the amount of saturated 
20 hydrocarbon H contained therein, is from 0.5 to 30% by volume. Useful oxygen sources 
include both pure molecular oxygen and oxygen diluted with inert gas, for example CO, 
C0 2 , N 2 or noble gases, but in particular also air. The resulting combustion gases 
generally have an additional dilution effect and thus support heterogeneously catalyzed 
dehydrogenation. 

25 

The isothermicity of the heterogeneously catalyzed dehydrogenation can be further 
improved by incorporating closed (for example tubular) internals which have 
advantageously, but not necessarily, been evacuated before filling in the spaces 
between the catalyst beds in the tray reactor. Such internals may also be placed in 
30 each catalyst bed. These internals contain suitable solids or liquids which evaporate or 
melt above a certain temperature, thereby consuming heat, and, when the temperature 
falls below this value, condense again and thereby release heat. 

Another possible method of heating the starting reaction gas mixture for the 
35 heterogeneously catalyzed dehydrogenation to the required reaction temperature 
involves combusting a portion of the saturated hydrocarbon H and/or H 2 contained 
therein by means of molecular oxygen (for example over suitable specific combustion 
catalysts, for example by simply passing over and/or through) and to effect the heating 
to the desired reaction temperature by means of the heat of combustion released in 
40 this manner. The resulting combustion products, such as C0 2 and H 2 0, and also any 
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N 2 accompanying the molecular oxygen required for the combustion advantageously 
constitute inert diluent gases. 

The abovementioned hydrogen combustion can be particularly elegantly realized as 
5 described in DE-A 1021 1275. This is a process for continuously partially 

dehydrogenating saturated hydrocarbon H in the gas phase under heterogeneous 
catalysis by 

- continuously feeding a reaction gas containing the saturated hydrocarbon H to be 
10 dehydrogenated to a reaction zone, 

- conducting the reaction gas in the reaction zone over at least one fixed catalyst 
bed, over which molecular hydrogen and at least partially dehydrogenated 
hydrocarbon H are formed by catalytic dehydrogenation, 

15 

- adding at least one molecular oxygen-containing gas to the reaction gas before 
and/or after entry into the reaction zone, 

- partially oxidizing the molecular oxygen in the molecular hydrogen contained in 
20 the reaction gas in the reaction zone to give steam and 

- withdrawing a product gas from the reaction zone which comprises molecular 
hydrogen, steam, partially dehydrogenated hydrocarbon H and saturated (to be 
dehydrogenated) hydrocarbon, 

25 

which comprises dividing the product gas removed from the reaction zone into two 
portions of identical composition and recycling one of the two portions as cycle gas into 
the dehydrogenation reaction zone and further using the other portion as product gas 
mixture A in accordance with the invention. 

30 

The above-described variants of the catalytic dehydrogenation to be employed in 
accordance with the invention can be employed in particular when the saturated 
hydrocarbon H to be dehydrogenated is propane and/or isobutane. 

35 The product gas mixture A and/or the product gas mixture A to be obtained from it as 
described can then be used in a manner known per se to charge a heterogeneously 
catalyzed partial oxidation and/or ammoxidation with a gas mixture B (cf. prior art cited 
at the outset). It is essential to the invention only that the product gas mixture A, the 
product gas mixture A and/or the mixture B, before the at least one heterogeneously 

40 catalyzed partial oxidation and/or ammoxidation, is subjected to a mechanical 
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separating operation by which solid particles present in these gas mixtures can be 
removed from these gas mixtures. 

Useful partial oxidations for the process according to the invention are in particular the 
5 partial oxidation of propene (obtained by partial dehydrogenation of propane) to 

acrolein and/or acrylic acid and the partial oxidation of isobutene (obtained by partial 
dehydrogenation of isobutane) to methacrolein and/or methacrylic acid. 

Useful partial ammoxidations for the process according to the invention are in particular 
10 the partial ammoxidation of propene to acrylonitrile and also the partial ammoxidation 
of isobutene to methacrylonitriie. 

Example 

15 1. Dehydrogenation catalyst 

In a similar manner to that described in DE-A 10219879, a Pt/Sn alloy which had been 
promoted with the elements Cs, K and La in oxidic form was applied to the external and 
internal surface of Zr0 2 * Si0 2 mixed oxide supports (extrudates of a length in the 
20 range from 3 to 8 mm and a diameter of 2 mm; prepared according to example 3 of 
DE-A 10219879). The elemental stoichiometry (mass ratio) was: 

Pto.3Sno.6La3.oCSo.5Ko.2(Zr02)88.3(Si0 2 )7.1- 

The alloy promoted as described was applied by saturating the spalled support with 
25 salt solutions of the appropriate metals and subsequent thermal treatments (1 .5 h) at 
560°C in an air stream. In the course of the thermal treatment, both the active 
components Pt and Sn and the promoters were converted to their oxidic form. In the 
dehydrogenation reactor described hereinbelow, the active components of the catalyst 
precursor were reduced to the metals as described hereinbelow in a hydrogen stream 
30 at 500°C to obtain the active catalyst. 

2. Dehydrogenation reactor (C330) 

650 ml (762 g) of the catalyst precursor obtained as described above were used to 
35 charge a vertical tubular reactor (tube length: 2049 mm, wall thickness: 7 mm, internal 
diameter: 41 mm, material: internally alonized (i.e. aluminum oxide-coated) steel tube) 
as follows (from bottom to top, supported on a catalyst base): 

299 mm rings of steatite (external diameter x length x internal diameter = 7 mm x 3 mm 
40 x 4 mm), then 50 mm steatite spheres of diameter 4-5 mm, then 25 mm steatite 
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spheres of diameter 1 .5 - 2.5 mm, then 500 mm catalyst precursor, then 50 mm 
steatite spheres of diameter 4-5 mm, then 1080 mm rings of steatite (external 
diameter x length x internal diameter = 7 mm x 3 mm x 4 mm). The steatite used was 
steatite C-220 from CeramTec. The reaction tube was heated (electrically) by means of 
5 a heating coil furnace from HTM Reetz (into which the reaction tube was introduced) in 
four immediately successive heating zones from bottom to top, of which each extends 
to a length of 2 x 220 cm. Between the tube surface and the heating coils was an air 
gap of approx. 72.5 mm width. From bottom to top, the reaction tube was coated to a 
length of 1000 mm on its external wall with a microporous insulating material of the 
10 MPS-Super G type from Mientherm, DE and the layer thickness of 100 mm (quasi- 
adiabatic reaction part). In this region, the heating functioned merely as support 
heating, while it served to directly heat the tube section in the upper region. 

From top to bottom, a thermowell was introduced, centered in the reaction tube, to a 
15 length of 1 .50 m (external diameter = 6 mm, internal diameter = 4 mm) to 
accommodate a plurality of thermal elements. 

From bottom to top, a thermowell of length 60 cm was introduced into the reaction tube 
in a corresponding manner. 

20 

The catalyst precursor was activated in a hydrogen stream as in example 1 of 
DE-A 10211275. 

3. Experimental plant 

25 

The hydrocarbon to be dehydrogenated under heterogeneous catalysis which was 
used was propane or n-butane (referred to below as liquefied petroleum gas = LPG). 

The experimental plant was composed of 4 parts: 

30 

metering unit; 
reactor unit; 
cycle gas unit; and 
discharge unit. 

35 

In the metering unit, the liquid starting materials LPG and water (if required in a 
nitrogen stream) were passed through an evaporator W 100 and converted to the gas 
phase therein. Downstream of the evaporator, if required, air, molecular oxygen and 
molecular hydrogen could be admixed to the gas mixture generated in the evaporator 
40 to obtain the desired fresh starting mixture. 
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In the reactor unit, the fresh starting mixture (optionally in a mixture with cycle gas) was 
heated in a preheater (heat exchanger) W200 to a temperature of from 400 to 500°C 
and subsequently conducted into the dehydrogenation reactor C330 described (from 
5 top to bottom). The heating zones, from top to bottom, had the following temperatures: 
500°C, 550°C, 550°C and 550°C. The inlet pressure into the dehydrogenation reactor 
which was selected was 2 bar. 

The product gas mixture A leaving the dehydrogenation reactor was conducted through 
10 an air-cooled heat exchanger and cooled to 300°C. Subsequently, it was passed fully 
or partly into the discharge part via a directing tube and further processed therein. 
When only a portion of the cooled product gas mixture A had been conducted into the 
discharge part, the remaining portion was fed to the cycle gas unit. 

15 In the cycle gas unit, the portion of the product gas mixture A which had been recycled 
was cooled further initially to 150°C in a heat exchanger W420 operated with heat 
carrier oil, then recompressed to 2 bar in a compressor V440 and then, after passing 
through a heat exchanger W460, where it was heated to 300°C, upstream of the 
preheater W200, combined with fresh starting gas mixture (and then fed to the 

20 preheater). 

4. Results 

The experimental plant was operated substantially continuously over a period of 
25 3 months. In total, 26 reaction cycles were carried out. After each reaction cycle, a 

regeneration of the dehydrogenation catalyst in accordance with DE-A 10028582 was 
carried out with the sequence of purging, burning off, purging, reducing. Within a 
reaction cycle (the shortest duration of a reaction cycle was 3 h and the longest 
duration of a reaction cycle was 100 h), the conditions were kept constant. The 
30 conditions of all cycles were within the following framework: 

hydrocarbon: LPG; 

cycle duration: 3 - 100 h; 

LPG amount: 500 - 2000 g/h; 

35 fresh steam: 500 - 1 000 g/h; 

nitrogen: 0-50 I (STP)/h; 

air: 0 - 375 I (STP)/h; 

hydrogen: 0 - 150 I (STP)/h; 

temperature of the heating zones: 500°C, 550°C, 550°C and 550°C; 

40 inlet pressure: 2 bar 
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cycle gas ratio: 



0 or 5 (ratio of amount recycled to amount 
discharged) 



The parts of the experimental plant which had been exposed to temperatures of up to 
5 300°C were manufactured from V2A steel. The parts of the experimental plant which 
were exposed to temperatures above 300°C were manufactured from 1.4841 steel. 

On completion of the experimental series, flash rust was detected in considerable 
amounts in all parts of the experimental plant which had been flowed through by cycle 
10 gas and by product gas mixture A. Its original cause was rusting of the guide tube in 
which water had condensed out (apparently caused by the preceding cooling of the 
product gas mixture A). 

The analysis of the flash rust by means of atomic absorption spectroscopy, in addition 
15 to the expected constituents Fe, Ni and Cr, also revealed proportions of Zr, Si and Pt 
which could only stem from the dehydrogenation catalyst. Overall, the analyzed rust 
sample exhibited the following element amounts: 

carbon: 1.5g/100g; 



In an analysis of a randomly taken sample of product gas mixture A, Zr, Si and Pt could 
30 not be detected. Apparently, the amounts present are below the detection limit. 



20 



25 



Al: 

Cr: 

Fe: 

Mg: 

Ni: 

Pt: 

Si: 

Zr: 



2.2 g/100 g; 
2.6 g/100g; 
13.1 g/100 g; 
10.6 g/100 g; 
1.9 g/100 g; 
0.019 g/100 g; 
20.6 g/100 g; 
0.17 g/100 g. 
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Preparation of at least one partial oxidation and/or ammoxidation product of a 
hydrocarbon 

Abstract 

5 

A process for preparing at least one partial oxidation and/or ammoxidation product of a 
hydrocarbon by partially dehydrogenating at least one saturated hydrocarbon H under 
heterogeneous catalysis and using the resulting product gas mixture A, which 
comprises the partially dehydrogenated hydrocarbon H, as such or in modified form for 
10 heterogeneously catalyzed partial oxidation and/or ammoxidation of the partially 
dehydrogenated hydrocarbon present in the product gas mixture A, said process 
including at least one mechanical separating operation inserted between the product 
gas mixture A and the heterogeneously catalyzed partial oxidation and/or 
ammoxidation. 



60 H7 & JL fia & - CP £i O B G : : 



United States Patent & Trademark Office 

Office of Initial Patent Examination 

Application papers not suitable for publication 

AO, HH, / £j Mail Date ot~o(r*J 

j$ Non-English Specification 

□ Spccificaiion contains drawing(s) on page(s) or iablc(s) 

□ Landscape orientation of text □ Specification D Claims □ Abstr; 

□ Handwritten □ Specification □ Claims □ Abstract 

□ More than one column □ Specification □ Claims □ Abstract 

□ Improper line spacing O Specification □ Claims □ Abstract 

□ Claims not on separate page(s) 

□ Abstract not on separate page(s) 

□ Improper paper size « Must be either A 4 (2 1 cm x 29.7 cm) or 8-l/2"x 1 1 

□ Specification page(s)_____ D Abstract 

□ Drawing page(s) D Claim(s) 



Improper margins 

□ Specification page(s)_ 



□ Abstract 



□ Drawing page(s) D Claim(s) 

Not reproducible Section 

Reason □ Specification page(s) : 

□ Paper too thin □ Drawing page(s) 

□ Glossy pages D Abstract 

□ Non-white background □ CJaim(s) 
Drawing objection(s) 

□ Missing lead lines, drawing(s)__ 

□ Line quality is too light, drawing(s)_ 

D More than 1 drawing and not numbered correctly 

□ Non-English text, drawing(s) „ 

□ Excessive text, dFawing(s) 

□ Photographs capable of illustration, drawing(s) , 




THE I .\ITKM STATES OF AM H A 




UNITED STATES DEPARTMENT OF COMMERCE 
United States Patent and Trademark Office 

October 24, 2003 



THIS IS TO CERTIFY THAT ANNEXED HERETO IS A TRUE COPY FROM 
THE RECORDS OF THE UNITED STATES PATENT AND TRADEMARK 
OFFICE OF THOSE PAPERS OF THE BELOW IDENTIFIED PATENT 
APPLICATION THAT MET THE REQUIREMENTS TO BE GRANTED A 
FILING DATE UNDER 35 USC 111. 



APPLICATION NUMBER: 60/476,166 
FILING DATE: June 06, 2003 




By Authority of the 

COMMISSIONER OF PATENTS AND TRADEMARKS 




H.L. JACKSON 
Certifying Officer 



; in 



PROVISIONAL APPLICA TION COVER SHEET 



s is a request for filing a PROVISIONAL APPLICATION under 37 CFR 1.53(c). 



io 



Docket Number 238826US0PROV oa! 



INVENTOR(s)/APPLICANT(s) 



=5 

CM"" 



LAST NAME 



FIRST NAME 



MIDDLE 
INITIAL 



RESIDENCE (CITY AND EITHER STATE OR FOREIGN SftUNTRg^g 



UNKNOWN 



□ Additional inventors are named on separately numbered sheets attached hereto. 



TITLE OF THE INVENTION (280 CHARACTERS MAX) 



UNKNOWN 



CORRESPONDENCE ADDRESS 




22850 

Phone: (703)413-3000 

ENCLOSED APPLICATION PARTS 
■ Specification Number of Pages: 20 □ CD(s), Number 

□ Drawing(s) Number of Sheets: □ Other (specify): 



Fax: (703)413-2220 



METHOD OF PAYMENT 

*□ Applicant claims small entity status. See 37 CFR 1.27. 
' ■ A check or money order is enclosed to cover the Provisional Filing Fees 
<iP The Director is hereby authorized to charge filing fees and credit any overpayment 
to Deposit Account Number 15-0030 



PROVISIONAL $160.00 
FILING FEE 
AMOUNT 



The invention was made by an agency of the United States Government or under a contract with an agency of the United States 
Government. 

□ No. 

□ Yes, the name of the U.S. Government agency and the Government contract number are: 



RespectmU^Submitted, 



DATE x 




Dims VVTBarnes, III 
Registration Number: 52,595 



PROVISIONAL APPLICATION FILING ONLY 



Copy provided by USPTO from the PACR Image Database on 10/23/2003 



Rec^ved at: 9;51AM, 6/6/2003 

0S-JUM-20O3 15:38 BASF AG GUX^D C006 .49 6218021925 S. 107/126 

BASF Aktfengesellschaft 20030231 PF 54435 US 



Patentanspruche 



1 . Verfahren zur Herstellung wenigstens eines partiellen Oxidations- und/oder Am- 
moxidatjonsproduktes eines Kohlenwasserstoffs, bei dem man in der Gasphase 
5 wenigstens einen gesattigten Kohlenwasserstoff K einer heterogen katalysierten 

Dehydrierung unterwirft, wobei em Produktgasgemisch A entsteht, das wenigs- 
tens elnen partiell dehydrierten Kohlenwasserstoff K enthait, im Produktgasge- 
misch A enthaltene, vom gesattigten Kohlenwasserstoff K und vom partiell de- 
hydrierten Kohlenwasserstoff K verschiedene, Bestandteile darin belasst oder 

1 0 unter ErfiaK eines Produktga6gemisches A* teilweise Oder vollstandig abtrennt, 

und Produktgasgemisoh A und/oder Produktgasgemisch A' als Bestandteil eines 
Gasgemisches B wenigstens einer heterogen katalysierten partiellen Oxidation 
und/oder AmmoxWation des im Produktgasgemisch A und/oder Produktgasge- 
misch A' errthaltenen wenigstens einen partiell dehydrierten Kohlenwasserstoffs 

15 K unterwirft, dadurch gekennzeichnet, dass man das Produktgasgemisch A. das 

Produktgasgemisch A* und/oder das Gasgemlsch B vorab der wenigstens einen 
heterogen katalysierten partielten Oxidation und/oder Ammoxidation wenigstens 
einer mechanischen Trennoperation unterwirft, mit der in diesen Gasgemischen 
enthaltene Feststoffpartikel aus diesen Gasgemischen abgetrennt werden kon- 

20 nen. 



2. Verfahren nach Anspruch 1 , dadurch gekennzeichnet. dass der gesattigte Koh- 
lenwasserstoff K Propan ist, und die heterogen katalyslerte partielle Oxidation 
des partiell dehydrierten Kohlenwasserstoffs K die partielle Oxidation von Propen 

25 zu Acrolein und/oder Acrylsaure ist. 

3. Verfahren nach Anspruch 1 , dadurch gekennzeichnet, dass der gesattigte Koh- 
lenwasserstoff K iso-Butan ist, und die heterogen katalyslerte partielle Oxidation 
des partiell dehydrierten Kohlenwasserstoffs K die partielle Oxidation von iso- 

30 Buten zu Methacroleln und/oder MethacrylsSure 1st. 



4. Verfahren nach Anspruch 1 , dadurch gekennzeichnet, dass der gesattigte Koh- 
lenwasserstoff K Propen ist, und die heterogen katalyslerte partielle Ammoxidati- 
on des partiell dehydrierten Kohlenwasserstoffs K die partielle Ammoxidation von 

35 Propen zu Acrylnitril ist. 

5. Verfahren nach Anspruch 1 , dadurch gekennzeichnet, dass der gesattigte Koh- 
lenwasserstoff iso-Butan ist. und die heterogen katalyslerte partielle Ammoxida- 
tion des partiell dehydrierten Kohlenwasserstoffs K die partielle Ammoxidation 

40 von iso-Buten zu Methacrylnitril ist. 

231/2003 Mr/Bei 06.06.2003 
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Verfahren zur Herstellung von wenigstens einem partiellen Oxidations- und/oder Am- 
moxldationsprodukt eines Kohlenwasserstoffs 

Beschreiburig 

5 

Vorliogendo Erfindung betrifft ein Verfahren zur Herstellung wenigstens eines partiellen 
Oxidations- und/oder Ammoxidationsproduktes eines Kohlenwasserstoffs, bei dem 
man in der Gasphase wenigstens einen ges&ttigten Kohlenwasserstotf K einer hetero- 
gen kataiysierten Dehydrierung unterwirft, wobei ein Produktgasgemisch A entsteht, 

10 das wenigstens einen parte!) dehydrierten Kohlenwasserstotf K enthilt, im Produkt- 
gasgemisch A enthaitene, vom ges&ttlgten Kohlenwasserstotf K und vom partiefl de- 
hydrierten Kohlenwasserstotf K verschiedene, Bestandteile darin beiasst Oder unter 
Erhalt eines Produktgasgemisches A' teilweise oder voilstandig abtrennt, und Produkt- 
gasgemisch A und/oder Produktgasgemisch A' als Bestandteil eines Gasgemisches B 

1 5 wenigstens einer heterogen kataiysierten partiellen Oxidation und/oder Ammoxidation 
des im Produktgasgemisch A und/oder Produktgasgemisch A' enthaltenen wenigstens 
einen partial! dehydrierten Kohlenwasserstoffs K unterwirft. 

Unter einer heterogen kataiysierten Dehydrierung soil in dieser Schrift eine Dehydrie- 
20 rung verstanden werden, die endotherm veriauft und bei der als primares Nebenpro- 
dukt Wasserstoff entsteht Sie wird an festen Katalysatoren durchgefuhrt, die die fur die 
thermische Spaltung einer C-H Bindung erfordertiohe Aktivierungsenergie mindern. Die 
heterogen katalysterte Dehydrierung unterscheidet sich von einer heterogen kataiysier- 
ten Oxidehydrierung insof em, als letztere durch anwesenden Sauerstoff erzwungen 
25 wird und als primares Nebenprodukt Wasser biidet. AuOerdem verlauft eine heterogen 
katalysierte OxkJehydrierung exotherm. 

Unter einer vollstandigen Oxidation eines Kohlenwasserstoffs soli verstanden werden, 
dass der in diesem Kohlenwasserstotf insgesamt enthaitene Kohlenstoff in Oxide dea 
30 Kohlenstoffs (CO, COJ umgewandelt wird. 

Davon abweichende Umsetzungen mit Sauerstoff sind partielle Oxidationen und im 
Beisein von Ammoniak partielle Ammoxidationen. 

35 Das eingangs beschrfebene Verfahren ist bekannt (vgL z.B, DE-A 1 021 9686, DE- 
A 1 02461 1 9 r DE-A 1 0245585, DE-A 1 021 9685. EP-A 731 077, DE-A 331 3573. DE- 
A 10131297, DE-A 10211275, EP-A 117146, GB-A 2118939, US-A 4532365, US- 
A 3161 670 und EP-A 1 93310) und wird u.a. zur Herstellung von Acrolein, Acrytsaure 
und/oder Acrylnitril aus Propan, Methacroiein, Methacrylsaure und/oder Methacrylnitril 

40 aus iso-Butan angewendet. Die partielle Ammoxidation unterscheidet sich dabei von 
der partiellen Oxidation Im wesentfichen durch ein Beisein von Ammoniak im Reaktf- 
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onsgasgemisch. Durch geeignete Wehl des Verhaitnisses von NKb und O2 konnen 
partlelle Oxidation und partieUe Ammoxidation auch nebenefnander, d.h., gierchzeitig, 
durohgefflhrt werden. Durch Zusatz von Inerten Verdunnungsgasen wird das Reakti- 
onsgasgemisch der partiellon Oxidation und/oder Ammoxidation auBerhalb dee Explo- 
5 sionsbereichs gehalten. 



Dabei kann man (Jnsbesondere gemflf3 der Lehre der DE-A 331 3573, EP-A 1 1 71 46, 
GB-A 21 1 8939. US-A 4532365 und der US- A 31 61 670) sowoh! Produktgasgemisch A 
als sotches und/oder Produktgasgemisch A' als Bestandteil elnes Gasgemisches B 
10 wenigstens einer heterogen katalysierten partiellen Oxidation und/oder Ammoxidation 
des im Produktgasgemisch A und/oder Produktgasgemisch A 1 enthattenen wenigstens 
einen partrefi dehydrierten Kohlenwasserstoffs K unterwerfen. 

Im eirrfachsten Fall kann der Obergang vom Produktgasgemisch A zum Produktgas- 
15 gemisch A' dadurch erfolgen, dass im Froduktgasgemrsch A gegebenenfalls enthalte- 
ner Wasserdampf teilweise oder voflstandig abgetrennt wird. Dae kann z.B. dadurch 
erfolgen, dass das Produktgasgemisch abgekuhlt und in ihm gegebenenfalls enthalte- 
ner Wasserdampf teilweise oder volIstSndfg auskondensiert wird. 



20 Selbstverstandlich konnen aber auch andere im Produktgasgemisch A enthahene Be- 
standteiie unter Erhait eines Produktgasgemisches A' abgetrennt werden. Beispiels- 
weise kann man das Produktgasgemisch A fiber efne, in der Regef zu einem Rohr ges- 
taftete, Membran feiten, die lediglich for im Produktgasgemisch A enthattenen Wasser- 
stoff durchJassrg ist und so im Produktgasgemisch A enthattenen Wasserstoff teilweise 

25 oder voilstandig abtrennen. Im Produktgasgemisch A enthaJtenes CO^ kann dadurch 
abgetrennt werden, daes man das Produktgasgemisch A durch eine wassrige Alkalild* 
sung f uhrt Eine alternative Abtrennmethode bildet Absorption/Desorption (Strippen) 
gemSB DE-A 1 0245585. 

30 Nachteilig an den Verfahren des Standes der Technik ist jedoch, dass weder das Pro- 
duktgasgemisch A, noch das Produktgasgemisch A', noch das Qasgemlsch B vorab 
der wenigstens einen heterogen katalysierten partiellen Oxidation und/oder Ammoxida- 
tion einer rnechanischen Trennoperation unterworfen, mit der in diesen Gasgemischen 
enthahene Feststoffpartikei aus diesen Gasgemischen abgetrennt werden Wnnen. 

35 Wird ein absorptives Trennverfahren angewendet, sattigt sich das Absorptionsmittel 
Qber die Zeit gegebenenfalls mit Feststoffpartiketn. Zum Beispiel beim Strippen 
und/oder Desorbieren WJnnen letztere dann mitgerissen werden. 

Dies ist insofem nachteilig, als in einem Langzeitversuch seftens der Anmelderln Qber- 
40 raschend festgesteiit wurde, dass bei den eingangs beschrlebenen Verfahren vom fur 
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die heterogen katafysierte Dehydrierung verwendeten f esten Katalysator feinste Parti- 
ket in die nachfolgende heterogen katalysierte partielle Oxidation und/oder Ammoxida- 
tion gefordert werden konnen. wo sle slch gegebenenfails im dort verwendeten Kataly- 
satorfestbett niederschfagen. 

Letzteres ist insofem nachtellig, ale eine heterogen katalysierte partielle Oxidation 
und/oder Ammoxidation relativ zur Reaktionsetoohiometrie normaierweise im Beisein 
eines Gberschusses an Sauerstoff durchgefGhrt wird. 



10 Im Beisein von Sauerstoff katalysieren far eine heterogen katalysierte Dehydrferung 
geeignete Kataiysatoren normaierweise aber auch eine Vollverbrennung von Kohlen- 
wasserstoffen zu CO2 und HbO (vgl. z*B. US-A 4788371 ) und die Knallgasreaktlon von 
H 2 mit Oa zu H2O. Beides ist insofem von Nachteil, als es entweder in unerwunschter 
Weise zu unerwunschtem Reaktandenverbrauch in der heterogen katalysierten partiel- 

1 5 Jen Oxidation und/oder Ammoxidation f uhrt (was gleichzeitig in unerwunschter Weiae 
zusatzliche Warmebildung bedeutet) odor nur schwer einschatzbare Risiken in sich 
birgt. 



Die Aufgabe der vorliegenden Erfindung bestand daher darin, eine vorteilhaftere Ver- 
20 fahrensweise zur Verfugung zu stellen, die sich insbesondere auch fGr einen sicheren 
kontinuierffchen Betrieb uber vergleichswelse fange Zeitraume (die Standzeit von Kata- 
lysatoren for heterogen katatysierte partielle Oxidationen und/oder Ammoxidationen 
betragt in der Regel einige Jahre) eignet. 

25 DemgemaB wurde ein Verfahren zur Herstellung wenigstens eines partiellen Oxidati- 
ons- und/oder Ammoxidatfonsproduktes eines Kohlenwasserstoffs, bei dem man in der 
Gasphase wenigstens einen gesattigten Kohienwasserstoff K einer heterogen kataly- 
slerten Dehydiierung unterwirft, wobei ein Produktgasgemisch A entsteht, das wenigs- 
tens einen parttell dehydrierten Kohienwasserstoff K enthalt, im Produktgasgemisch A 

30 enthaltene, vom gesattigten Kohienwasserstoff K und vom partiefl dehydrierten Koh- 
ienwasserstoff K verschiedene, Bestandteile darin belasst Oder unter Erhalt eines Pro- 
duktgasgemisches A* teilweise oder vollstandig abtrennt, und Produktgasgemisch A 
und/oder Produktgasgemisch A' als Beetandteil eines Gasgemisches B wenigstens 
einer heterogen katalysierten partiellen Oxidation und/oder Ammoxidation des im Pro- 

35 duktgasgemisch A und/oder Produktgasgemisch A' enthaltenen wenigstens einen par- 
tiell dehydrierten Kohienwasserstoff K unterwirft, gefunden, das dadurch gekennzeich- 
net ist, dass man das Produktgasgemisch A, das Produktgasgemisch A* und/oder das 
Gasgemlsch B vorab der wenigstens einen heterogen katalysierten partiellen Oxidation 
und/oder Ammoxidation wenigstens einer mechanischen Trennoperation unterwirft, mit 
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der in dtesen Gasgemischen enthaitene Feststoffpartikel aus dlesen Gasgemischen 
abgetrennt werden konnen. 

Oas erflndungsgemaGe Verfahren 1st vor allem dann von Vorteil, wenn irn Verfahren 
5 der heterogen katalysierten partiellen Oxidation und/oder Ammoxidation Produktgas- 
gemlsch A als soiches und/oder Produktgasgemisch A 1 mltverwendet wird, das aus 
Produktgasgemisch A dadurch erhatten wird, dass man in setbigem in der Regal ent- 
haltenen Wasserdampf tetlwelse Oder vollsiandig auskondensiert. 

10 ErflndungsgemaB geeignete, eino mechanische Trennoperatlon anwendende, Gasrei- 
nigungsapparate sind z.B. Kammer-, Pralh und Zentrrf ugalabscheider, die Massekrafte 
nutzen. Es sind fur das erfindungsgemaBe Verfahren aber auch akustische Abscheider 
anwendbar. Bevorzugt sind Aerozyklone. In einfacher Weise kann erf indungsgemaB 
als mechanische Trennoperatlon aber auch filtriert werden. Als Filterschichten kommen 

15 Fittergewebe, porose RKermassen, Papierfiies Oder olbenetzte MetaiHilter in Betracht. 
Auch Elektroabscheider sind erflndungsgem§B anwendbar. In einfachster Weise kann 
das Gasgemisch auch ein inertes Festbett durchstromen, indem sich im Gasgemisch 
enthaitene feinste teste Partike! abscheiden, bevor das Gasgemisch den Katalysator 
fur die heterogen kataJysierte partielle Oxidation und/oder Ammoxidation erreicht Der 

20 Begriff der mechanischen Trennoperatlon soli in dieser Schrift auch Spruhvonichturv 
gen umfassen, in denen das Gas im Gleich- oder Im Gegenstrom Russigkeitstrdpfchert 
ausgesetzt wird (z.B. von hochsiedenden organischen Flussigkeiten oder von Wasser), 
die im Gas enthaitene Feststoffpartikel aufzunehmen vermogen. Die SpruhflQssigkeit 
wird nach einigen Rezirkulationen ausgetauscht, urn elne SSMgung mit Feststoffpartl- 

25 keln zu vermeiden. 

Selbstverstandlrch kdnnen erfrndungsgemafl auch verschiedene hintereinanderge- 
schaltete mechanische Trennoperationen angewendet werden. 

30 Generell kann die heterogen katalysierte Oehydrierung des ges&ttigten Kohlenwasser- 
stoffs K erf indungsgemaB (insbesondere im Fall von Propan und/oder iso-Butan) wie in 
der DE-A 3313973. der WO 01/96270, der DE-A 10131297 Oder der DE-A 10211275 
beschrieben durchgefuhrt werden, 

35 Da die heterogen katalysierte Dehydrierreaktion unter Volumenzunahme ablauft, kann 
der Umsatz durch Emiedrigung des Partialdrucks der Produkte gesteigert warden. Dies 
ISsst sich in einfacher Weise, zum Beispiel durch Dehydrienmg bei vermindertem 
Druck und/oder durch Zumischen von im wesentlichen inerten Verdunnungsgasen, wie 
zum Beisptel Wasserdampf , erreichen, der fur die Dehydrierreaktion im NormaJfall ein 

40 Inertgas darstellt Elne Verdunnung mit Wasserdampf bedingt als weiteren Vorteil in 
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der Regel ein vermindertes Verkoken des verwendeten Katalysators, da der Wasser- 
dampt mit gebildetem Koks nach dem Prinzip der Kohlevergasung reagiert AuOerdem 
kann Wasserdampt als Verdunnungsgas in der nactif oigenden wenlgstens einen Oxi- 
dations- und/oder Ammoxidationszone mitverwendet warden. Wasserdampt l£sst slch 
aber auch in einfacher Weise teilweise oder vollstfindig aus dem Produktgemisch A 
der Dehydrierting abtrennen (zum Beispiel durch Kondensieren), was die Mdglichkeit 
erdffnet, bel der Werterverwendung des dabei ertialtlichen Produktgemisches A" in der 
wenigstena einen Partialoxidation und/oder -arnmoxidation den Anteil des VerdQn- 
nungsgases N 2 zu erhohen. Wettere (Or die heterogen katalysierte Dehydrierung ge- 
eignete VerdOnnungsmfttel slnd zum Beispiel CO, Methan, Ethan, C0 2 , Stickstoff und 
Edelgase wie He, Ne und Ar. Alle genannten VerdOnnungsmittef kdnnen entweder fur 
sioh Oder in Form unterschiedlichster Gemische mitverwendet werden. Es 1st von Vor- 
teil, dass die genannten VerdQnnungsmittel in der Regel auch in der wenigstena einen 
PartiaJoxidation und/oder -arnmoxidation geeignete Verdunnungsmittel sind. Inerte 
Verdunnungsmittel sind insbesondere sich in dor jeweiligen Reaktlon inert verhattende 
(das helBt zu weniger als 5 mol-%, bevorzugt zu weniger als 3 moI-% und noch besser 
zu weniger als 1 mol-% sich chemrsch verandemde) Verdunnungsmittel. Prinzipiell 
kommen fur die heterogen katalysierte Dehydrierung alle im Stand der Technik be- 
kannten Dehydrierkataiysatoren in Betracht Sie lassen sich grob in zwei Gruppen un- 
terteilen. Namlich in solche, die oxidischer Natur sind (zum Beispiel Chromoxid 
und/oder Aluminiumoxid) und in solche, die aus wenigstena einem auf einem, in der 
Regel oxidischen, Trager abgeschiedenen, in der Regel vergleichsweise edlen, Metall 
(zum Beispiel Platin, Palladium, Zinn, Gold, Siiber) bestehen. 

D.h. erfindungsgemaG kdnnen alle Dehydrierkataiysatoren eingesetzt werden, die in 
der WO 01/96270, der EP-A 731077, der DE-A 10211275, der DE-A 10131297, der 
WO 99/46039, der US-A 4 788 371 , der EP-A-0 705 1 36, der WO 99/29420, der US-A 
4 220 091 . der US-A 5 430 220, der US-A 5 877 369, der EP-A-0 1 17 14Q, der DE-A 
199 37 196, der DE-A 199 37 105 sowie der DE-A 199 37 107 empfohlen werden. Im 
besonderw kdnnen sowohl der Katalysator gemaB Beispiel 1 , Beispiel 2, Beispiel 3, 
und Beispiel 4 der DE-A 199 37 107 eingesetzt werden. 

Dabei handelt es sich urn Dehydrierkataiysatoren, die 10 bis 99.9 Gew.-% Zirkondioxkl, 
0 bis 60 Gew.-% Aluminiumoxid, Siliciumdioxid und/oder Titandioxid und 0,1 bis 10 
Gew.-% mindestens eines Elements der ersten oder zweiten Hauptgruppe, eines Ele- 
ments der dritten Nebengruppe, eines Elements der achten Nebengruppe des Perio- 
densystems der Elemente, Lanthan und/oder Zinn enthalten, mit der MaBgabe, dass 
die Summe der Gewichtsprozente 1 00 Gew.-% ergibt. 
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Zur DurchfOhrung der erfindungsgem&Ben heterogen katalysierten Dehydrierung 
kommen prinzipiell al?e im Stand der Teohnik bekannten Reaktortypen und Verfahrens- 
varianten in Betracht Beschreibungen solcher Verfahrensvarlanten enthatten rum Bei- 
spiel alfe bezuglich der Dehydrierkatalysatoren zitierten Schriften des Standes der 
5 Technik. 



Eine vergleichswefse ausfuhrliche Beschreibung von erffndungsgam&B geeigneten 
Dehydrierverfahren enth&rt auch "Catalytica® Studies Division, Oxidative Dehydroge- 
nases and Alternative Dehydrogenation Processes, Study Number 41 92 OD, 1993, 
10 430 Ferguson Drive, Mountain View, California, 94043-5272 U.S.A.. 



Charakterfstlech fOr die partrefle heterogen katalysiert© Dehydrierung von gesattigten 
Kohlenwasserstoffen ist, dass sie endotherm veriauft. Das heiBt, die fur die Einsteflung 
der erfordertiohen Reaktionstemperatur benotigte Warme (Energie) rnu(3 entweder dem 
1 6 Reaktionsgasausgangsgemisch vorab und/oder im Vertauf der heterogen katalysierten 
Dehydrierung zugefGhrt werden. 



Femer ist es fOr heterogen katalysierte Dehydrierongen von gesattigten Kohlenwaseer- 
stoffen wie Propan und fso-Butan aufgrund der hohen bendtigten Reaktlonstemperatu- 

20 ren typisch, dass In gcringen Mengen schwersiedende hochmolekulare organische 
Verbindungen, bis hln zum Kohlenstofff , gebildet werden, die sich auf der Katalysator- 
oberflache absoheiden und selbige dadurch deakth/ieren. Urn diese nachteilige Beglel- 
tersoheinung zu rnfnimferen, kann das zur heterogen katalysiertert Dehydrierung bei 
erhflhter Temperatur (Iber die Katalysatoroberflache zu leitende, den zu dehydrieren- 

25 den gesattigten Kohlenwasserstoff K enthattende, Reaktionsgasgemisch mit Wasser- 
damp! verdGnnt warden, Sich abscheldender Kohlenstoff wird unter den so gegebenen 
Bedingungen nach dem Prinzip der Kohlevergasung tetiweise oder vollstandig ellmi- 
niert. 



30 Eine andere Moglichkeit, abgeschiedene Kohlenstoffverbindungen zu beseftfgen, be- 
steht darin, den Dehydrierkatalysaior von Zeit zu Zeit bei erhdhter Temperatur mit ei- 
nem Sauerstoff enthaltenden Gas zu durchstromen und damit den abgeschiedenen 
Kohlenstoff quasi abzubrennen. Eine weitgehende UnterdrOckung der Bildung von 
Kohlenstoffablagerungen ist aber auch dadurch mogHch, dass man dem heterogen 

35 katalysiert zu dehydrrerenden gesfittigten Kohlenwasserstoff K (z.B. Propan Oder iso- 
Butan), bevor er bei erhdhter Temperatur Qber den Dehydrierkatalysator gefGhrt wird, 
molekutaren Wasserstoff zusetzt 



Selbstverstandlioh besteht auch die M5giichkeit, dam heterogen katalysiert zu dehyd- 
40 rierenden gesSttigten Kohlenwasserstoff K Wasserdampf und rnotekularen Wasserstoff 
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im Gemisch zuzusetzen. Ein Zusatz von molekularem Wasseretoff zur heterogen kata- 
fysierten Dehydrierung von Propan mindert auch die unerwQnschte Btldung von Alien 
(Propadien), Propin und Acetylen als Nebenprodukten. 

5 Eine geeignete Reaktorform f Or die heterogen katalysierte erfindungsgemafte Dehyd- 
rierung ist der Festbettrohr- beziehungsweise Rohrbundelreaklor. Das hei&t, der De- 
hydrierkatalysator befindet srch in elnem Oder in einem BOndel von Reaktionsrohren als 
Festbett Die Reaktionsrohre warden dadurch behefzt, dass im die Reaktionsrohre um- 
gebenden Raum ein Gas, zum Beisplel ein Kohlenwasserstoff wie Methan, verbrannt 

1 0 wird. GQnstig ist es, diese direkte Form der Kontaktrohrerw&rmung ledlgllch auf den 
ersten etwa 20 bfs 30% der Festbettschuttung anzuwenden und die vertXeibende 
Schuttungsiange durch die im Rahman der Verbrennung freigesetzte Strahlungswarme 
auf die erforderfiche Reaktionstemperatur aufzuwarmen. Auf diesem Weg ist eine an- 
nahemd isotherme Reaktionsfuhrung erreichbar. Geeignete Reaktionsrohrinnen- 

15 durchmesser betragen etwa 10 bis 15 cm. Ein typisoher Dehydrierrohrbundelreaktor 
umfaRt 300 bis 1000 Reaktionsrohre. Die Temperatur Im Reaktionsrohrinneren bewegt 
sich im Bereich von 300 bis 700°C, vorzugsweise im Bereich von 400 bis 700°C. Mrt 
Vorteil wird das Reaktionsgasausgangsgemisch dem Rohnreaktor auf die Reaktlons- 
temperatur vorerwarmt zugef uhrt. Es ist m6gfich, dass das Produktgasgemisoh das 

20 Reaktionsrohr mit einer 50 bis 100*C tiefergelegenen Temperatur verlaBt. Dfese Aus- 
gangstemperatur kann aber auch hdher Oder auf gleichem Niveau llegen. Im Rahmen 
der vorgenannten Verfahrensweise ist die Verwendung von oxidischen Dehydrierkata- 
tysatoren auf der Grundlage von Chrom- und/oder Aiuminiumoxid zweckm§Big. Haufig 
wird man kein Verdunnungsgas mitverwenden, sondem von im wesentlichen alleinh 

25 gem gesattigtem Kohlenwasserstoff K <z.B. Propan Oder Roh-Propan) als Ausgangsre- 
aktionsgas ausgehen. Auch der Dehydrierkatalysator wird meist unverdunnt ange- 
wandt 



QroBtechnfsch kann man mehrere (z.B. drel) sotcher Rohrbundelreaktoren parallel 
30 betreiben. Dabei konnen sich erfindungsgem&B gegebenenfalls zwei dieser Reaktoren 
im Dehydrterbetrieb befinden, wahrend in einem dritten Reaktor die Katarysatorbeschi- 
ckung regeneriert wird, ohne dass der Betrieb in der wenigstens einen Partialzone lei- 
det. 

35 Eine solche Verfahrensweise ist betspieJsweise bei dem in der Literatur bekannten Lin- 
de Propan-Dehydiierverfahren zweckmifBig. ErfindungsgemSG ist es aber von Bedeu- 
tung, dass die Verwendung eines solchen RohrbQndelreaktors ausreichend ist. 



Eine solche Verfahrensweise ist auoh beim sog. "steam active reforming (STAR) pro- 
40 cess" anwendbar, der von der Phillips Petroleum Co. entwickett wurde (vergleiohe zum 
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Beispiel US-A 4 902 849, US-A 4 996 387 und US-A 5 389 342). AJs Dehydrierkataiy- 
sator wird Im STAR-Prozess mit Vorteil Promotoren enthattendes Platen auf Zlnk (Mag- 
nesium) SpinelJ als Trdger angewendet (vergleiche zum Beispiel US-A 5 073 602). Im 
Unterschied zum BASF-Unde PropaivDehydrierverfahren wird zu dehydrierendes Pro- 
5 pan belm STAR-Prozess mit Wasserdampf verdQnnt. Typisch 1st eln molares VerhaJt- 
nis von Wasserdampf zu Propan im Bereich von 4 bis 6. Der Reaktorausgangsdruck 
Jiegt hauf ig bei 3 bis 8 atm und die Reaktionstemperatur wird zweckinaBig zu 480 bis 
620°C gewahlt. Typische Katalysatorbelastungen mit dem totalen Reaktionsgasge- 
misch liegen bei 0,5 bis 10 rV 1 (LHSV). 

10 

Die erf indungsgemaBe heterogen katalysierte Dehydrferung kann auch Im Wanderbetl 
gestaftet warden. Beispielsweise kann das Katalysatorwanderbett in einem Radial- 
stromreaktor untergebracht sein. In selbigem bewegt sich der KataJysator langsam von 
oben nach unten, wahrend das Reaktionsgasgemisch radial flieBt. Diese Verfahrens- 

15 weise wird beispielsweise im sogenannten UOP-Oleflex-Dehydrierverfahren ange- 
wandt Da die Reaktoren bei diesem Verfahren quasi adiabat betrieben werden, ist es 
zweckmaBig, mehrere Reaktoren als Kaskade hintereinander geschattet zu betreiben 
(in typischer Weise bis zu vier), Dadurch lessen sich 2u hohe Unterschiede der Tempe- 
raturen des Reaktionsgasgemisches am Reaktoreingang und am Reaktorausgang 

20 vermelden (bei der adiabaten Betrlebsweise tungiert das Reaktionsgaseingangsge- 
misch als Warmetrager. von dessen Warmeinhalt der Abfall der Reaktionstemperatur 
abhangig ist) und trotzdem ansprechende Gesamtumsat2e erzielen. 



Wenn das Katalysatorbett den Wanderbettreaktor verlassen hat, wird es der Regene- 
25 rlerung zugefuhrt und anschlieBend wiederverwendet Als Dehydrierkataiysator kann 
fur dieses Verfahren zum Beispiel ein kugelformiger Dehydrierkataiysator eingesetzt 
werden, der im wesentfichen aus Platin auf kugelformigem Aluminiumoxidtrager be- 
steht Bei der UOP-Variante wird dem zu dehydrlerenden gesattigten Kohlenwasser- 
stoff K (z.B. Propan) Wasserstoff zugefugt, urn eine vorzeltlge Katafysatoraiterung zu 
30 vermeiden. Der Arbeltsdruck liegt typisch bei 2 bis 5 atm. Im Fall von Propan betragt 
das Wasserstoff zu Propan-Verhaltnls (das molare) zweckmaBig 0,1 bis 1 . Die Reakti- 
onstemperaturen liegen bevorzugt bei 550 bis 650 P C und die Kontaktzeit des Katalysa- 
tors mit Reaktionsgasgemisch wird zu etwa 2 bis 6 rV 1 gewahlt 

35 Bel den beschriebenen Festbettverfahren kann die KataJysatorgeometrie ebenfalls ku- 
gelformig, aber auch zylindrisch (hohl Oder voli) Oder anderweitig geometrisch gestaltet 
sein. 



Als weitere Verfahrensvarfante fur die heterogen katatysierte Dehydrferung gesattigter 
40 Kohlenwasserstoffe K besohreibt Proceedings De Witt, Petrochem. Review, Houston, 
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Texas, 1992 a, N1 die Mdgllohkeit efner heterogen katatysierten Dehydrferung im Wlr- 
belbett, bel der der Kohlenwasserstoff nicht verdunnt wlrd. 



ErfindungsgemaB konnen dabei Z.B. zwei Wirbelbetten nebeneinander betrieben wer- 
5 den, von denen sich elnes ohne negative Auswlrkungen auf den Gesamtprozess zeit- 
werse im Zu stand der Regenerieaing befinden kann. Als Aktivmasse kommt dabei 
Chromoxid auf Aluminfumoxid zum Einsatz, Der Arbeitedruck betrfigt typisch 1 bis 
2 atm und die Dehydriertemperatur liegt in der Regel bel 550 bis 60O°C. Die f Or die 
Dehydrierung erforderliche warme wird dadurch in das Reaktionssystem eingebracht, 
1 o dass der Dehydrierkatalysator auf die Reaktionstemperatur vorerhftzt wird. Die vorste- 
hende Dehydrierweise 1st in der Literatur auch als Snamprogetti-Yarsintez Verfahren 
bekannt 

Alternativ zu den vorstehend beschrfebenen Verfahrensweisen kann die heterogen 
15 katalyslerte Dehydrierung unter weitgehendem SauerstoffausschluB auch nach einem 
von ABB Lummus Crest entwickelten Verfahren realisiert warden (vergleiche Procee- 
dings De Witt. Petrochem. Review, Houston, Texas, 1992, P1). 



Den brsher beschriebenen heterogen katalysierten Dehydrierverfahren eines gesattig- 
20 ten Kohlenwasserstoffs K unter weitgehendem SauerstoffausschluD ist gemein, dass 
sie bei gesattigten Kohlenwasserstoff K (z.B. Propan) Umsatzen von > 30 mot-% (in 
der Regel s 60 mol-%) betrieben werden (bezogen auf einmaligen Reaktionszonen- 
durchgang). Erfindungsgemas von Vorteil ist es, dass es ausreichend ist, einen gesat- 
tigten Kohlenwasserstoff K (z«B. Propan) Umsatz von a 5 mol-% bis s 30 mol-% Oder 
25 £ 25 mol-%, zu erzielen. Das heiOt, die heterogen katalysierte Dehydrierung kann auch 
bei Umsatzen von 10 bis 20 mol-% betrieben werden (die Umsatze beziehen sich auf 
einmaligen Reaktionszonendurchgang). Dies rQhrt unter anderem daher, dass die ver- 
bliebene Menge an nicht umgesetztem gesattigtem Kohlenwasserstoff K (z.B. Propan) 
In der nachfolgenden wenigstens einen Partialoxidation und/oder Partialammoxldatlon 
30 im wesentiichen als Inertes VerdOnnungsgas fungrert und spater wertgehend verlustfrei 
in die Dehydrierzone und/oder in die wenigstens eine Partralzone rOckgefGhrt werden 
kann. 



Fur die Realisierung der vorgenannten Umsatze Ist es in der Regel gOnstig, die hetero- 
35 gen katalyslerte Dehydrierung bel einem Arbeitsdruck von 0,3 bis 3 atm durchzufuhren. 
Femer ist es gOnstig, den heterogen katalytisch zu dehydrierenden gesattigten Koh- 
lenwasserstoff K mit Wasserdampf zu verdonnen. So ermoglicht die Warmekapazftat 
des Wassers einerseits, einen Teil der Auswirkung der Endothermle der Dehydrierung 
auszugleichen und andererseits reduziert die Verdunnung mit Wasserdampf den E- 
40 dukt- und Produktpartialdruck, was sich gOnstig auf die Gleichgewichtslage der Dehyd- 
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rierung auswlrkt Ferner wlrtcl slch die Wasserdampfmitverwendung, wis bererts er- 
w§hnt, vorteiihaft auf die Standzeit von Edelmetall enthaltenden Dehydrierfcatalysato- 
ren aus. Bel Bedarf kann als weiterer Bestandteil auch molekularer Wasserstoff zuge- 
geben werden. Das molar© Verhaitni3 von molekularem Wasserstoff zu geeattigtem 
5 Kohlenwasserstoff K (z.B. Propan) ist dabei in der Regel £ 5. Das moJare Verhfiltnis 
von Wasserdampf zu gesattigtem Kohlenwasserstoff K kann demnach mit vergleichs- 
weise geringem Kohlenwasserstoff-K-umsatz a 0 bis 30, zweckmaBig 0,1 bis 2 und 
gGnstig 0,5 bis 1 betragen. Als gunstig fOr efne Verf ahrensweise mit niederem Dehyd- 
rierumsatz erweist es srcb auch, class bei einmaligem Reaktordurchgang des 
10 Reaktionsgases lediglich eine verglefchswelse nledrige Warmemenge verbrauoht wird 
und zur Umsatzerzielung bei einmaligem Reaktordurchgang vergietchsweise niedrlge 
Reaktionstemperaturen ausreichend sind. 

Es kann daher zweckmaBig sain, die Dehydrierung mit vergleiohsweise geringem Urn- 
15 satz (quasi) adlabat cfurohzufuhrea Das heiGt, man wird das Reaktionsgasausgangs- 
gemisch in der Regel zun&chst auf eine Temperatur von 500 bis 700°C (beziehungs- 
weise von 550 bis 650°C) erhitzen (zum Beispiel durch Direktbefeuerung der es umge- 
benden Wandung), Im Normatfaii wfrd dann ein einziger adrabater Durchgang durch 
ein Katalysatorbett ausreichend sein, urn den gewunschten Umsatz zu erzielen, wobel 
20 slch das Reaktionsgasgemlsch urn etwa 30°C bis 200°C (je nach Umsatz und Verdun- 
nung) abkGhlen wird. Ein Beisein von Wasserdampf afs Warmetr3ger macht sioh auch 
unter dem Geslchtspunkt einer adfabaten Fahrweise vorteiihaft bemerkbar. Die niedri- 
gere Reaktionstemperatur errooglicht langere Standzeiten des verwendeten Katalysa- 
torbetts. 

25 

Piinziplel) ist die heterogen katalysierte Dehydrierung mit vergleiohsweise geringem 
Umsatz, ob adiabat odor isotherm gefahren, sowohl in einem Festbettreaktor als auch 
in einem Wanderbett- oder Wirbelbettreaktor durchfQhrtmr. 



30 Bemerkenswerterweise ist belm erfindungsgema&en Verfahren zu ihrer Realisierung, 
Insbesondere im adiabatischen Betrieb, ein einzelner Schachtofenreaktor als Festbett- 
reaktor ausreichend. der vom Reaktionsgasgemisch axial und/oder radial durchstromt 
wird. 

35 Im einfachsten Fall handeft es sich dabei um ein einziges geschlossenes Reaktionsvo- 
lumen, zum Beispiel einen Behalter, dessen Innendurchmesser 0,1 bis 10 m f eventuetl 
auch 0,5 bis 5 m betragt und In welchem das Kataiysatorfestbett auf einer Tragervor- 
ricmung (zum Beispiel ein Gitterrost) aufgebracht 1st. Das mit Katalysator beschfckte 
Reaktionsvolumen, das im adiabaten Betrieb warmeisoliert 1st, wird dabei mit dem hei- 

40 Sen, gesattigten Kohlenwasserstoff K enthaltenden, Reaktionsgas axial durchstromt. 
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Die Katalysatorgeometrie kann dabei sowohl kugelfdrmig als auch ringfdrmig oder 
strangfdrmlg sein. Da In dlesem Fall das Reaktionsvolumen durch efnen sehr kogten- 
gOnstlgen Apparat zu reaiisieren ist, slnd alia Katalysatorgeometrien, die einen bason- 
dera nfedrigen Druckvertust aufweisen, zu bevorzugen. Das sind vor allem Katalysa- 
5 torgeometrien, die zu efnem groBen HohJraumvolumen fQhren Oder strukturiert aufge- 
baut sind. wie zum Beispiel Monolithe bzw. Wabenk6rper. Zur Verwirkflchung einer 
radlalen Strdmung des gesattigten Kohlenwasserstoff K enthaltenden Reaktionsgases 
kann der Reaktor zum Beispiel aus zwei in einer Mantelhulle befindlichen, konzentrisch 
Ineinander gesteltten, zylindrisohen Gitterrosten bestehen und die Katalysatorschflttung 
10 in deren RingspaK angeordnet seln. Im adiabaten Fall ware die MetaJlhQIfe gegebenen- 
falls wiederum thermisch Isoliert 



Als Katalysatorbeschickung fur eine heterogen katalysierte Dehydrierung mil ver- 
gleiehsweise gerlngem Umsatz bei elnmaligem Durchgang eignen sich insbesondere 
1 5 die In der DE-A 1 99 37 107 offenbarten, vor allem alie beispielhaft offenbarten, Kataly- 
eatoren. 



Nach lingerer Betriebsdauer sind vorgenannte Katalysatoren zum Beispiel in einfacher 
Weise daduroh regenerierbar, dass man bei elner Eintrfttstemperatur von 300 bis 
20 600*C, haufig bei 400 bis 550°C r zunachst in ersten Regenerterungsstuf en mit Stick- 
stoff und/oder Wasserdampf (bevorzugt) verdGnnte Luft uber das Katalysatorbett leitet. 
Die Katalysatorbelastung mtt Regenerlergas kann dabei z.B. 50 bis 1 0000 hf 1 und der 
Sauerstoffgehalt des Regeneriergases 0,5 bis 20 Vol.-% betragen. 



25 In nachfolgenden weiteren Regenerterungsstuf en kann unter ansonsten gleichen Re- 
generierbedingungen als Regeneriergas Luft verwendet werden* Anwendungstech- 
nisch zweckmaSig empfiehlt es sich, den Katalysator vor seiner Regenerlerung mit 
Inertgas (zum Beispiel N 2 ) zu sputen, 

30 AnschlieGend ist es In der Regel empfehlenswert, nocb mit reinem molekularen Was- 
serstoff oder mit durch Inertgas (vorzusgweisa Wasserdampf) verdunntem molekula- 
rem Wasserstoff (dar Wasserstoffgehalt sollte £ 1 Vol.-% betragen) Im ansonsten glei- 
chen Bedingungsraster zu regenerieren. 

35 Die heterogen katalysierte Dehydrierung mit vergleichsweise geringem Umsatz (s 30 
mof-%) kann in alien Fallen bei den gleichen Katalysatoibelastungen (sowohl das Re- 
aktionsgas insgesamt, ais auch den fn selblgem enthaltenen gesattigten Kohlenwas- 
serstoff K betreffend) betrieben werden wie die Varianten mit hohem Umsatz (> 30 
mol-%). Diese Belastung mit Reaktionsgas kann zum Beimel 100 bis 10000 h*\ hfiuflg 

40 300 bis 5000 h"\ das heiBt vlelfach etwa 500 bis 3OQ0 h~ 1 betragen. 
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In besonders eleganter Weise lisst sich die heterogen katatysierte Dehydrierung mit 
vergletchsweise geringem Umsatz in einem Hordenreaktor verwlrkllchen, 

5 Dieser enthalt rSumJich aufeinanderfolgend mehr als ein die Dehydrierung katatysie- 
rendes Katatysatortett. Die KataJysatorbettanzahl kann 1 bis 20, zweckmafiig 2 bis 8, 
aber auoh 3 bis 6 betragen. Die Katalysatorbatten sind vorzugsweise radial oder axial 
hinterelnander angeordnet. Anwendungstechnisch zweckmafcig wird in einem solchen 
Hordenreaktor der Katalysatorfestbetttyp angewendet. 

10 

Im einfachsten Fall sind die Katalysatorfestbetten In einem Schachtofenreaktor axial 
Oder In den Ringspaiten von zentrisch ineinandergesteliten zylindrischen Grtterrosten 
angeordnet Es ist jedoch auch moglich, die Ringspalte in Segmenten Qberefnander 
anzuordnen und das Gas nach radialem Durchtrrtt in einem Segment in das nachste 
1 5 darOber- oder darunterfiegende Segment zu fuhren. 

In zweckmaGiger Weise wird das Reaktionsgasgemisch auf eeinem Weg von einem 
Katalysatorbett zum nachsten Katalysatorbett, zum Beispiel durch Oberlelten mit hel- 
flen Gasen erhitzte Warmetauscherrippen oder durch Leiten durch mit heiBen Brenn- 
20 gasen erhitzte Ronre, im Hordenreaktor einer Zwischenerhitzung unterworfen. 

Wird der Hordenreaktor im ubrigen adiabat betrieben, ist es fur die gewuhschten Um- 
s&tze (£ 30 mol-%) insbesondere bei Verwendung der in der DE-A 199 37 107 be- 
sohriebenen Katalysatoren, insbesondere der belsplelhaften Ausf uhrungsformen, aus- 
25 relchend, das Reaktionsgasgemisch auf eine Temperatur von 450 bis 550*C vorerhitzt 
in den Oehydrierreaktor zu fuhren und innerhalb des Hordenreaktors in diesem Tempe- 
raturbereich zu halten. Das helBt, die gesamte Dehydrierung Ist so bei SuBerst niede- 
ren Temperaturen zu verwirklichen, was sich fur die Standzeit der Katalysatorfestbet- 
ten zwisohen zwei Regenerieaingen als besonders gunstig erweist 

30 

Noch geschickter ist es, die vorstehend geschllderte Zwischenerhitzung auf direktem 
Weg durcnzufOhren (autotherme Fahiweise). Dazu wird dem ReaktionsgasgemJsch 
entweder bereits vor Durohstromung des ersten Katalysatorbettes tind/oder zwisohen 
den nachfolgenden Katalysatorbatten in begrenztem Umfang molekularer Sauerstoff 

35 zugesetzt. Je nach verwendetem Dehydrlerkatalysator wird so eine begrenzte 

Verbrennung der im Reaktionsgasgemisch enthaltenen Kohienwasserstoffe, gegebe- 
nenfalls bereits auf der Katalysatoroberfiache abgeschiedener Kohle bezlehungsweise 
kohleahnlicher Verbindungen und/oder von im Verlauf der heterogen katalysierten De- 
hydrierung geblldetem und/oder dem Reaktionsgasgemisoh zugesetztem Wasserstoff 

40 bewirkt (es kann auch anwendungstechnisch zweckmaOig seln, im Hordenreaktor Ka- 
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talysatorbetten einzufOgen, die mit Katalysator beschickt sind, der spezifisch (seiektiv) 
die Verbrennung von Wasserstoff (und/oder von Kohtenwasserstoff) katalysiert (als 
solche Katalysatoren kommen zum BeispieJ jene der Schriften US-A 4 788 371 , US-A 4 
886 928, US-A 5 430 209. US-A 5 530 171 f US-A 6 527 979 und US-A 5 E63 314 in 
5 Betracht; beispielsweise kdnnen solche Katalysatorbetten in attemierender Weise zu 
den Dehydrlerkatalysator enthaKenden Betten im Hordenreaktor untergebracht sein). 
Die dabei freigesetzte Reaktfonswarme ermdglicht so auf quasi autotherme Weise eine 
nahezu isotherme Betriebeweise der heterogen katalysierten Dehydrierung. Mit zih 
nehrnender gewahiter Verwellzeit des Reaktionsgases im KataJysatorbett ist so eine 
1 0 Dehydrierung bei abnehmender Oder im wesentfiohen konstanter Temperatur moglich, 
was besonders lange Standzeiten zwischen zwei Regenerierungen ermCgficht. 



In der Regel sollte eine wfe vorstehend beschriebene Sauerstoffeinspeisung so vorge- 
nommen werden, dass der Sauerstoffgehalt des Reaktionsgasgernisches, bezogen auf 

15 die darin enthaltene Menge an gesattigtem Kohtenwasserstoff K, 0 r 5 bis 30 Vol.-% 

betragt. Ala Sauerstoffquelle kommen dabei sowohl reiner molekutarer Sauerstoff Oder 
mit Inertgas, zum Beispiel CO, C0 2 , N 2f Edelgase, verdQnnter Sauerstoff, insbesonde- 
re aber auch Luft, fn Betracht. Die resultierenden Verbrennungsgase wirken rn der Re- 
gel zusatztich verdQnnend und fdrdern dadurch die heterogen katafysierte Dehydrie- 

20 rung. 



Die Isothermie der heterogen katalysierten Dehydrierung latest sich dadurch werter 
verbessern, dass man im Hordenreaktor in den Raumen zwischen den Katalysatorbet- 
ten gesohlossene, vor ihrer FQIIung gunstigerweise aber nicht notwendigerweise eva- 
25 kuierte, Einbauten (zum Beispiel rohrfdrmige), anbringt Derartige Einbatrten kdnnen 
auch ins jeweilige Katalysatorbett gestellt werden. Diese Einbauten enthaiten geeigne- 
te Feststoffe oder Hussigkeiten, die oberhaib einer bestimmten Temperatur verdamp- 
fen oder schmelzen und dabei Waime verbrauchen und dort, wo diese Temperatur 
unterschritten wird, wieder kondensieren und dabei Warme freisetzen. 

30 

Eine Moglichkelt, das Reaktionsgasausgangsgemisch fur die heterogen katalysierte 
Dehydrierung auf die bendtigte Reaktionstemperatur zu erwarmen, besteht auoh darin, 
einen Tei! des darin enthaltenen gesattjgten Kohl en wasserstoff s K und/oder H 2 mittels 
rnolekularem Sauerstoff zu verbrennen (zum Beispiel an geelgneten spezfftech wirken- 
35 den Verbrennungskatalysatoren, zum Beispiel durch einfaches Uberfeiten und/oder 
Durchleiten) und mittels der so frelgesetzten Verbrennungswarme die ErwSrmung auf 
die gewunschte Reaktionstemperatur zu bewirken. Die resultierenden Verbrennungs- 
produkte, wie COa, H 2 0 sowie das den f Or die Verbrennung benotigten molekularen 
Sauerstoff gegebenenfalls begteitendes N 2 bilden vorteilhaft inerte Verdunnungsgase. 

40 
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Besonders elegant leW3t sich die vorgenannte Wasserstoffverbrennung wie In dor DE- 
A 1021 1275 beschrieben realisieren. D.h. f in einem Verfahren der kontinuertichen he- 
terogen katalysierton partiellen Dehydrierung von gesattigtem Kohlenwasserstoff K in 
der Gasphase, bei dem 

5 

- elner Reaktionszone ein den zu dehydrierenden gesattigten Kohlenwasserstoff K 
enthaltendes Reaktionsgas kontinuierlich zugefuhrt wird, 

- das Reaktionsgas in der Reaktionszone Ober wenigstens ein Katalysatorfestbett 
10 gefOhrt wlrd, an welohem durch katalytische Dehydrierung molekularer Wasser- 

stoff und wenigstens partiell dehydrierter Kohlenwasserstoff K gebiktet werden, 

- dem Reaktionsgas vor und/oder nach Eintritt in die Reaktionszone wenigstens 
ein molekularen Sauerstoff enthaltendes Gas zugeaetzt wird, 

15 

- der molekulare Sauerstoff in der Reaktionszone im Reaktionsgas enthaltenen 
molekularen Wasserstoff teifweise zu Wasserdampf oxidiert und 

- der Reaktionszone ein Produktgas entnommen wird, das molekularen Wasser- 
20 stoff, Wasserdampf, partiell dehydrierten Kohlenwasserstoff K und gesattigten 

(zu dehydrierenden) Kohlenwasserstoff K enthalt, 

das dadurch gekennzetehnet ist, dass das der Reaktionszone entnommene Produkt- 
gas in zwei TeHmengen identischer Zusammensetzung aufgeteilt und eine der beiden 
25 Telbnengen als Kreisgas in die Dehydrierreaktionszone zuruckgef Ohrt und die andere 
Tellmenge erfindungsgem&fc als Produktgasgemisch A welterverwendet wird. 

Voretehend beschriebene Varlanten der erf indungsgemSB anzuwendenden katalyti- 
sohen Dehydrierung sind insbesondere dann anwendbar, wenn es sich bei dem zu 
30 Dehydrierenden gesattigten Kohlenwasserstoff K urn Propan und/oder iso-Butan han- 
delt 



Das Produktgasgemisch A und/oder das aus selblgem wie besohrieben zu erzeugende 
Produktgasgemisch A' kann nun in an sich bekannter Weise zur Beschickung einer 
36 heterogen katalyslerten partiellen Oxidation und/oder Ammoxidation mit einBm Gas- 
gemlsch B eingesetzt werden (vgl. elngangs zitierter Stand der Technik). Erfindungs- 
wesentiich fst nur, dass man das Produktgasgemisch A, das Produktgasgemisch A* 
und/oder das Qemisch B vorab der wenigstens einen heterogen katalysierten partiellen 
Oxidation und/oder Ammoxidation einer mechanischen Trennoperation unterwirft, mit 
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der in diesen Gasgemlschen enihaltene Feststoffpartikel aus diesen Gasgemlschen 
abgetrennt werden konnen. 

Als partietle Oxidation kommen fOr das erfindungsgemaBe Verfahren insbesondere in 
6 Betracht die partielle Oxidation von Propen (erhaiten durch partielle Dehydrlerung von 
Propan) zu Acrolein und/oder Acryls&ure und die partielle Oxidation von Iso-Buten (er- 
halten durch partielle Dehydrierung von iso-Butan) zu Methacrolein und/oder Methac- 
rylsdure. 

1 0 Als partielle Ammoxidation kommen f Or das erfindungsgemaBe Verfahren insbesonde- 
re in Betracht die partielle Ammoxidation von Propen zu Acrytnrtrl! sowie die partielle 
Ammoxidation von iso-Buten zu Methacrylnhrfi. 

Befspiel 

15 

1. Dehydrlerkatafysator 

Auf die auOere und innere Oberftache von 2r0 2 ■ Si0 2 Mischoxidtr&ger (Strange einer 
Lange im Bereich von 3 bis 8 mm und eines Ourchmessers von 2 mm; hergeslellt ge- 
20 maB Beispiel 3 der DE-A 1021 9879) wurde in ahnlfcher Weise wie in der DE- 

A 1 021 9879 beschrieben eine Pt/Sn-Legierung auf gebracht, die mit den Elernenten Cs. 
K und La in oxidischer Form promoviert war. Die Elementstdchiometrie (Massenver- 
haitnis) war: Ptb^no^^So^CZrOa^^SiO^i - 

25 Das Aufbringen der wie beschrieben promovierten Legierung erfolgte durch Tranken 
des gesplitteten Tragers mit Salzldsungen der entsprechenden Metalle und anschlie- 
Bende thermisohe Behandlung (1 ,5 h) bei 560°C im Luftstrom. Im Rahmen der therrni- 
schen Behandlung wurden sowohl die Aktfvkomponenten Pt und Sn ate auch die Pro- 
motoren in ihre oxidische Form OberfOhrt Im nachfolgend beschriebenen Dehydrierre- 

30 aktor befindlich wurden die Aktivkomponenten des Katalysatorsvorfauf ers wie nachfol- 
gend beschrieben im Wasserstoffatrom bei 600°C unter Erhalt des aktiven Katalysators 
zu den Metailen reduziert. 

2. Dehydrierreaktor<C330) 

35 

Mit 650 ml (762 g) des wie vorstehend beschrieben erhartenen Katalysatorvorlaufers 
wurde ein vertlkal stehender Rohrreaktor (Rohriange: 2049 mm, Wanddicke; 7 mm, 
Innendurchmesser 41 mm, Material: innen-alonisiertes (dh., mit Aluminlumoxid be- 
schichtetes) Stahlrohr) wie folgt beschickt (von unten nach oben auf elnem Kontakt- 
40 etuhl aufsitzend): 
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299 mm Ringe aus Steatit (AuGendurchmesser x Lange x Innendurchmesser = 7 mm x 
3 mm x 4 mm), dann 50 mm Steatitkugeln eines Durchmessers von 4-5 mm, dann 
25 mm Steatitkugeln eines Durchmessers von 1 ,5 - 2 r 5 mm, dann 500 mm Katalysa- 
5 torvort&ufer, dann 50 mm Steatitkugeln elnes Durchmessers von 4 - 5 mm, dann 

1080 mm Rings aus Steatit (AuGendurchmesser x Langs x Innendurchmesser = 7 mm 
x 3 mm x 4 mm). Als Steatit wurde Steatit C-220 der Fa, CeramTeo eingesetzt. Die 
Beheizung des Reaktionsrohres erfolgte (elektrisch) mittels eines Heizwendelofens der 
Fa. HTM Reetz (in den das Reaktionsrohr eir>gebracht war) In vier von unten nach o- 

1 0 ban unmittelbar aufeinanderfolgenden Heizzonen, von denen sich jede aut eine Lange 
von 2 x 220 cm erstreckte. Zwischen der Rohroberflfiche und den Heizwendeln befand 
sich eln Luftspalt von ca. 72,5 mm Breite. Von unten nach oben war das Reaktionsrohr 
auf einer Lange von 1000 mm auf seiner AuGenwand mit ernem mikroporosen Isolier- 
material vorn Typ MPS-Super G dor Fa. Mientherm, DE und der Schfchtdicke 100 mm 

1 5 umhQilt (quasiadiabater Reaktionsteil). In diesem Berelch fungierte die Beheizung le- 
diglich als Stutzheizung, wahrend sle im oberen Berefch der direkten Beheizung des 
Rohrabschnitts diente. 

Von oben nach unten war im Reaktionsrohr zentriert auf einer Lange 1 ,50 m eine 
20 ThermohQIse. (AuBendurohmesser = 6 mm, Innendurchmesser = 4 mm zur Aufnahme 
meherer Thermoelemente eingefQhrt. 

Von unten naoh oben war In entsprechender Weise eine ThermohQIse der Lange 
60 cm ins Reaktionsrohr eingefQhrt. 

25 

Die Aktivierung des Katalysatorvorlauf ers im Wasserstoffstrom erfolgte wie in Beispiel 
1 der DE-A 1 021 1 275 beschrfeben. 



3. Ver&uchsanJage 

30 

Als heterogen katalysfert zu dehydrierender Kohlenwasserstoff wurde Propan bzw. n- 
Butan (im Folgenden = Liquified Petroleum Gas = LPG genannt) verwendet 



Die Versuchsanlage setzte sich aus 4 Teilen zusammen: 

35 

Dosiereinheit; 
Reaktoreinheit; 
Kreisgaseinhett; und 
Austrageinheit. 
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In der Dosiereinheit wurden die flussigen Ausgangsstoffe LPG und Wasser (bedarfs- 
weise fm Stickstoffstrom) Qber einen Verdampfer W100 geleitet und in selbigem in die 
Gasphase uberfuhrt. Hintar dem Verdampfer konnte dem im Verdampfer erzeugten 
Gasgemisch bedarfsweise Luft, molekularer Sauerstoff und molekularer Wasserstoff 
5 unter Erhalt des gewOnschten frischen Ausgangsgemisches zugemischt werden. 

In der Reaktoreinheit wurde das frische Ausgangsgemiseh (gegebenenfalls im Ge- 
misch mit Krersgas) in einem Vorerhttzer (Warmetauscher) W200 auf eine Temperatur 
von 400 bis 500°C aufgeheizt und anschlieGend In den beschriebenen Dehydrierreak- 
10 tor C330 gefOhrt (von oben nach unten). Die Heizzonen wiesen dabei von oben nach 
unten die folgenden Temperaturen auf: 500°C, 550°C, 650°C und 550°C. Der Eln- 
gangsdruck In den Dehydrierreaktor wurde zu 2 bar gewahlt 

Das den Dehydrierreaktor verlaasende Produktgasgemisch A wurde durch einen luft- 
1 5 gekflhlten Warmetauscher gefuhrt und auf 300°C abgekuhlt. AnschlieBend wurde es 
uber ein Leitrohr ganz oder teilweise in den Austnagsteil geleitet und in selbigem wei- 
terverarbeitet. Wurde nur elne Teilmenge des abgekOhlten Produktgasgemisches A in 
den AustragsteJI gefQhrt, wurde die verblelbende Teilmenge der Kreisgaseinheit zuge- 
fOhrt 

20 

In selbiger wurde die im Kreis gefuhrte Teilmenge des Produktgasgemisches A in ei- 
nem mit warmetrager&l betriebenen Warmetauscher W420 zunachst auf 150*C werter 
abgekuhlt, nachfolgend in einem Kompressor V440 auf 2 bar rOckverdichtet und dann 
nach Durchlauf en eines Waimetauschers W460, wo es auf 300°C erwfirmt wurde, vor 
25 dem Vorerhitzer W200 mit f rtschem Ausgangsgasgemisch vereint (und dann dem Vor- 
erhitzer zugefOhrt). 



4. Ergebnis 



30 Die Versuchsanlage wurde Ober einen Zeitraum von 3 Monaten im wesentlichen konti- 
nuierlich betrieben. Insgesamt wurden 26 Reaktionszyklen durchgefuhrt Nach jedem 
Reaktionszyklus wurde elne Regenerierung des Dehydrierkatalysators gemaB der DE- 
A 10028582 mit der Abfofge SpOlen, Abbrennen, Spulen, Reduzieren durchgefuhrt. 
Innerhalb eines Reaktionszyklus (die kGrzeste Zeitdauer eines Reaktionszyklus betrug 

36 3 h und die langste Zeitdauer eines Reaktionszyklus betrug 100 h) wurden die Bedin- 
gungen konstant gehalten. Die Bedingungen aller Zyklen lagen in folgendem Raster: 



Kohlenwasserstoff: LPG; 
Zyklusdauer: 3 - 1 00 h: 

40 LPG-Menge: 500 - 2000 g/h; 
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Frfechwasserdampf: 

Stickstoff: 

Luft 

Wasserstoff: 



500-1000 g/h; 
0-50 Nl/h; 
0- 375 Nl/h; 
0-150 Nl/h; 

500°C, 550°C, 550°C und 550°C; 
2 bar 

0 Oder 5 (Verhaltnis aus Im Kreis gefOhrter Menge zu aus- 
gefassener Menge) 



5 Temperatur der Heizzonen: 



Eingangsdruck: 
Kreisgasverhiltnis: 



20 



25 



30 



Die Telle der Versuohsanlage, die Temperaturen von bis zu 300°C ausgesetzt waren, 
waren aus V2A Stahl gefertigt Die Teile der Versuohsanlage, die Temperaturen ober- 
halb von 300°C ausgesetzt waren, waren aus 1 .4841 Stahl gefertigt. 

Nach Beendigung der Versuchsreihe wurde in alien von Kreisgas und von Produktgas- 
gemlsch A durchstrSmten Teiien der Versuchsanlage in betrfichtJichen Mengen Rug- 
rost festgestent. Ursachlich ruhrte er von elnem Rosten des Leitrohres her, in welchem 
{offensichtJich durch die vorherige Abkuhlung des Produktgasgemisches A bedingt) 
Wasser auskondensiert war. 

Die Analyse des Rugrostes mittels Atomabsorptionsspektroskopie ergab neben den 
erwarteten BestandteNen Fe, Ni und Cr auch Anteiie an Zr, Si und Pt, die nur aus dem 
DebydrierkataPysator stammen konnten. Insgesamt wJes die analysierte Rostprobe 
folgende Elementmengen auf: 

Kohtenstoff ; 1 ,5 g/1 00 g; 
Al: 2,2 g/1 00 g; 

Cn 2,6 g/1 00 g; 

Fe: 13,1 g/100g; 

Mg: 10,6 g/1 00 g; 

Ni- 1.0 g/1 00 g; 

Pt: 0,019 g/1 00 g; 

Si: 20,6 g/1 00 g; 

Zr: 0,17g/100g. 

In einer Analyse einer punktuell entnommenen Probe von Produktgasgemisch A konn- 
ten Zr, Si und Pt nicht nachgewiesen werden, Offensichtlich liegen die enthaJtenen 
Mengen unterhalb der Nachweisgrenze. 
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Verfahren zur Heretellung von wenigstens einem partielien Oxidations- und/oder Am- 
moxidationsprodukt eines Kohlenwasserstoffs 

Zusammenfassung 

5 

Ein Verfahren zur Heretellung wenlgstens ernes partielien Oxidations- und/oder Arnmo- 
xidationsproduktes eines Kohlenwasserstoffs, bel dem man wenigstens einen gesattig- 
ten Kohlenwasserstoff K heterogen katafysiert partiel) dehydriert und das dabei resut- 
tierende, den partiell dehydrlerten Kohlenwasserstoff K enthaltende, Produktgasge- 
10 misch A ais seiches oder in modifizierter Form zur heterogen katalysierten partielien 
Oxidation und/oder Ammoxidation des im Produktgasgemlsch A enthaitenen partiell 
dehydrlerten Kohlenwasserstoff verwendet, wobei zwischen das Produktgasgemlsch A 
und die heterogen katalysierte partielle Oxidation und/oder Ammoxidation mindestens 
eine mechanische Trennoperation geschaltet 1st 
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